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JERZY BALDYGA, MAREK HENCZKA, KATARZYNA SOKOLNICKA

CARBON DIOXIDE SEQUESTRATION BY CHEMICALLY
ACCELERATED AQUEOUS MINERAL CARBONATION

Warsaw University of Technology, Faculty of Chemiaatl Process Engineering
ul. Wanyaskiego 1, 00-645 Warsaw, Poland

The subject of the paper is related to the mettafdsiineral carbon dioxide sequestration. The
process is based on the reaction of, @@h metal oxides bearing materials to form in&déucarbonates.
The fundamentals of application of the method dfirect carbonation with the use of acetic acid are
described. Results of thermodynamic and kinetidyaisaof the process are presented.

Przedmiotem pracyasnetody sekwestraciji ditlenkuegla przez wspomagarthemicznie karbonatyzacj
mineratdw. W metodzie tej wykorzystuje seakcg chemicza CO, z mineratami zawieragymi tlenki metali
i prowadaca do wytworzenia nierozpuszczalnycteghandw. Na przykladzie kwasu octowego omoéwiono
podstawy zastosowania metodysiealniej karbonatyzacji z wykorzystaniem stabego skwdPrzedstawiono
takze analiz termodynamiczai kinetyczry rozwazanego procesu.

1. INTRODUCTION

The emissions of pollutants from combustion ofddiiquid and gaseous fuels in
various stationary and mobile energy systems ad wa®lthe emissions from
manufacturing plants become nowadays serious glptzddlem. This involves not
only the toxic pollutants such as N&Q,, but also the greenhouse gases (GHG) such
as carbon dioxide (C{p and methane (CHl Greenhouse gases are the substances
present in the atmosphere that reduce the losseaf mto space and therefore
contribute to global temperatures through the dreese effect. Increasing emission
of GHG can lead to global climate warming and tthere is observed heightened
interest worldwide for reducing the amount of glemuse gases in the atmosphere,
particularly CQ. The currently considered methods proposed togai#i global
climate changes include energy savings, developmentnewable energy sources,
expansion of natural COsinks by forestation, and sequestration of anitbgepic
CO.. In the majority of the initially proposed geologequestration methods carbon
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dioxide is injected directly into the ocean or umgleund, and captured in the form of
aqueous solution or in liquid state. Since thesen$oare rather unstable, the direct
disposal may cause significant impact to the emwvirent, or even the GQould be
released to the atmosphere after a shorter or idimge period.

The concept of sequestration by mineral carbonasidsased on application of the
rock weathering reaction. In this method capturacban dioxide is reacted with
metal-oxide bearing minerals forming the correspagdnsoluble carbonates and
a solid byproducts, e.g. silica. In this method nmegium and calcium silicate deposits
can be applied since they are sufficient to fix@® produced from combustion of all
fossil fuels. Potential advantages of mineral cadbion is the permanent safe storage
of CO, due to the thermodynamically stable nature ofgbkd product that would
provide storage capacity on a geological time scllereover, carbonation is an
exothermic process, which may reduce the overatgnconsumption and costs of
CO, sequestration. Natural weathering processes aispimeric conditions are very
slow, so for industrial implementation of this metha significant reduction of
reaction time to the order of minutes is achievgddbveloping alternative process
routes. In general, the mineral carbonation processbe carried out in two ways:
direct routes in which the mineral is carbonatecbme step and indirect routes in
which the reactive component is first extractedrfrthe mineral matrix and then
carbonated in a separate step [1]. This work isquéarly focused on indirect method
of mineral carbonation with the use of acetic asdan extraction medium.

2. GEOLOGIC SEQUESTRATION

Geologic sequestration involves the injection ofrboa dioxide into the
subsurface, typically into the brine filled aqugesr in depleted oil field reservoirs.
During geologic sequestration, €@ stored in one of three ways, via hydrodynamic,
solubility or mineral trapping. Hydrodynamic trapgiinvolves the storage of G@s
a gas or supercritical fluid beneath a low permagliap rock. Solubility trapping
involves the dissolution of COnto a fluid phase, including both aqueous briaed
oil. Mineral trapping involves incorporation of G@to a solid phase, for example,
via the precipitation of carbonate minerals or adsorption onto coal. Mineral
trapping seems to be a permanent, G&questration, because of the ability of many
carbonate phases to remain stable for geologisahificant timeframes.

Carbon dioxide injected into the subsurface caremally be isolated from the
atmosphere for long time periods. However, them some disadvantages of the
geologic method. Namely, G@an leak from the subsurface returning at leasiesof
the stored carbon dioxide to the atmosphere. Semkslcan be exacerbated by the
dissolution of cap rock by acidic G@ch fluids resulting from C@ injection.
Precipitation of secondary minerals near the iigectsite can lead to lower
permeability arresting further G@njection.
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2.1. SEQUESTRATION IN SALINE AQUIFIRES

Among geological sequestration strategies, injediibo saline aquifers represents
an interesting alternative. Carbon dioxide is digst in the interstitial solution of the
aquifer and in some formations it can slowly reaith minerals to form carbonates,
which lock up the carbon dioxide permanently. Sié@aaquifers would have also
a cap rock of low permeability to minimize ¢f@akage.

The Sleipner project is the world’s first commelsaale storage C{project [2].
Sleipner is a natural gas field which has about®® as an impurity in the gas. This
is separated from the methane at the surface,hemdstored deep underground rather
than being emitted to the atmosphere. Since 198&lyna million tons per year of
CO, has been injected into the large, deep, late Mieddtsira saline aquifer. The
sand-rich Utsira Formation at Sleipner has a théskrof about 200 m and a minimum
depth of about 800 m. The process takes placeeitbohnes, which are 4000 m long.
Underground C@ storage is separated from the Earth surface byerimgability
layers. Using this method 1 Mt of G@ annually sequestered.

During underground storage operations in deepvessy the CQ can be trapped
in three main ways: as free gQOnost likely as a supercritical phase; dissolved i
formation water and precipitated in carbonate phaseh as calcite. During the early
stages of storage, physical trapping is the mostimnt trapping mechanism. Over
time, hydrodynamic trapping and eventually mindrapping will make significant
contributions to the long-term isolation of €O

2.2. SEQUESTRATION IN COAL BEDS

Coal deposits often contain large quantities dbedmethane. The same coal have
been found to be able to hold even larger amouihtadbon dioxide, from 2 to 17
times as much as the methane by volume [3]. Unnénedal seams (when the seam
is too deep, thin, or small to be mined) have beegeted as a promising means of
sequestering carbon dioxide for their £€orage capacity and because the enhanced
production of methane will reduce sequestrationiscos

One of the most important factors in determiningymuch carbon dioxide can be
sequestered in (or methane produced from) a cealsés the sorption capacity of the
coal. This information is contained in the coalgimm isotherms. For a given pressure
condition, the sorption isotherms contain theoattithermodynamic) value of the
total amount of methane available for productiaymnfra coal seam, and for the total
amount of carbon dioxide that can be sequesteradoal seam.

Coal seam fluids generally consist of water, meghamd small amounts of other
gases (e.g. hydrocarbons,SHand/or carbon dioxide). These fluids can be fdorite
bulk coal matrix and in the coal cleats (a netwafrkactures found in most coals).

The sequestration process begins with lowerindltie pressure in the production
well and producing both water and methane. The btitke methane remains sorbed
until water saturation in the coal cleats is redijdbeen, methane flows through the
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cleats, the partial pressure of methane falls, rmathane begins to desorb from coal
into the matrix porosity. The methane then diffugasder a concentration gradient)
through the bulk coal until it reaches the cleatamy. Injected carbon dioxide will
essentially follow the reverse path from free gathe sorbed state. The amount of the
methane recovered and €Gequestered is dependent on the sorption isotherms
Isotherms for both methane and carbon dioxide @y greatly among and within
coal seams due to many factors, including variation depth, coal rank, mineral
content, and sulfur content.

3. MINERAL CARBONATION

The most straightforward approach for a carbonagimcess is direct gas-solid
carbonation in which gaseous carbon dioxide reattls e.g., solid Ca/Mg-silicate

Ca/ MgSiQ,(s) + CO,(g) - (Cal/Mg)CO,(s) + SiO,(s) (1)

The process results in a net overall exothermit éfact. Advantages of this method
are simple process design and an ability to apgmyreaction heat generated by the
carbonation reaction. Major disadvantage is veoysleaction kinetics causing that
the process is long-lasting. Mineral carbonationaisslow process that can be
kinetically enhanced by raising the temperaturejctvhis however limited by
thermodynamics and thus typically kept below ZD®ctivation of the feedstock by
heat treatment can improve the carbonation raté, ithworse the economical
efficiency of the process since the heating stagevary energy-consuming [4].
Moreover, direct large-scale sequestration of, @@m flue gases requires enormous
amount of mineral: 1 kg of COmay need 2 kg of mineral for disposal, which
certainly results in significant environmental inapat the disposal site [5].

3.1. DIRECT AQUEOUS MINERAL CARBONATION

In this process carbonation occurs in a gas-sositewslurry, which increases the
reaction rate substantially compared to direct sgdisl carbonation (the presence of
water significantly enhances the reaction rate abanation process). A slurry of
a Ca/Mg-mineral in water is carbonated directly edd¢vated CQ@ pressure and
temperature. As a feedstock mineral wollastonite ba recommended, since Ca-
silicates tend to be more reactive towards carlimmahan Mg-silicates, thus a lower
CO, pressure (typical 0:D.4 MPa instead of ¥20 MPa) and no additives are
required to obtain a high conversion. Suitable dépoare limited relative to the
world-wide abundance of Mg-silicates [6].

The direct agueous mineral g®equestration process consist of three steps. All
three reactions take place simultaneously in oretoe. Firstly, carbon dioxide is
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dissolved in the water phase resulting in a milatydic environment with HCOas
the dominant carbonate species:

CO,(g) +H,0(l) ~ H,CO;(ag) ~ H"(aq) + HCO; (aq) )

Secondly, Ca/Mg leaches from the mineral matrigilitated by the protons present in
the solution:

Ca/ Mg - silicate(s) + 2H *(ag) — (Ca/Mg)** (aq) + SiQ,(s) + H,O(l) (3)

The leaching of Ca from the Ca-silicate matrixhe tate-limiting reaction step, but
this step can be enhanced by e.g. increasing theifispsurface area of the used
mineral. Finally, in last step magnesium or calcitambonate precipitates:

(Ca/Mg)* (aq) + HCO; (aq) — (Ca/Mg)CO,(s) +H *(aq) 4)

The maximum C@ sequestration capacity can attain 329 g @& kg of mineral,
which occurs when all calcium is carbonated. Asrégmult the solid product would
contain 24.8 wt% C&J6].

3.2. INDIRECT MINERAL CARBONATION USING WEAK ACID AS ACCEERATION MEDIUM

Carbonation process proceeds much faster when CaxiMegs or Ca/Mg-
hydroxides instead of silicates are used. The €€uestration by indirect mineral
carbonation is based on extraction of the reactwenpound (i.e. Ca or Mg),
conversion to oxide or hydroxide and subsequeroretion. In most cases acids are
used to enhance the dissolution of Ca/Mg from iédrix. The first indirect methods
were based on using HCI,80, and NaOH [7,8,9]. Also molten salt processes were
considered as indirect methods. The consideredhiat iollows process of indirect
carbonation is composed of the following two stgt§:

< Extraction of calcium ions by weak acid, e.g. acatid, from calcium silicate

(step 1):

CaSiQ, + 2CH,COOH — Ca® +2CH,CO0™ +H,0+SiQ,  (5)

e Crystallization and deposition of calcium carbonétem the solution of
calcium ions by C@injection (step 2):

Ca? +2CH,CO0™ +CO, + H,0 - CaCQ, | +2CH,COOH (6)

For the extraction of calcium or magnesium iongrfiithe silicates, the extraction acid
must be stronger than silicic acid. At the sameetithe acid must be weaker than
carbonic acid because the acid used for the ekirashould be replaced by carbonate
acid in the crystallization process. Taking intocamt these limitations as an
extraction medium in indirect carbonation processestic acid can be applied. In
practical applications the acetic acid used in dtegan be recovered in step 2 and
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recycled back to step 1, so no net acetic acid méllconsumed by the combined
process. The scheme of the process of indirectralinarbonation using weak acids is
presented in Fig. 1.

weak acid

separation separation

weak acid f _ N

D o bl ™
- extraction carbonation

Ll

Sio.
2 CO, C:;\CO3

Fig.1. The scheme of the indirect mineral carbamati

The extraction step should be conducted in a dtit@ak reactor, where calcium
ions is extracted from wollastonite rock particles acetic acid, and solid SiOs
precipitated. The precipitated Si@ then separated from the solution of calcium
acetate in a thickener separator. The reactivetadligation step is carried out in a
stirred-tank type reactor, where the calcium aeegatution reacts with gaseous £O
The solid particles of CaGdormed in this step are separated from the saluib
acetic acid by a pressurized filtration process disgosed of at an appropriate site to
prevent the reverse reaction. At the end the aeetit solution is recycled and reused
in the extraction step.

The Gibbs free energy change for both steps of pghecess is negative
(-42.1 kdiol™ for extraction and -3.2 kol for carbonation) so they should proceed
spontaneously. The first step is practically irmsuge. In the only work reporting
experiments on C{sequestration accelerated by acetic acid Kakiztveh presented
“extraction curves”, representing extraction ragilotted versus time [10]. In fact,
extraction ratio represents conversion of Ca%i®it is calculated as the ratio of’Ca
concentration in the filtrate solution to the ialtfraction of Ca in the feed that is fixed
through an amount necessary to obtain the satusateton of calcium acetate when
the extraction is fully completed. From analysistbé curves showing extent of
reaction vs. time Kakizawa et al. [10] concludedttiobserved “decrease in the
reaction rate with the reaction time could be exygd by the deposition of Sin
the surface of wollastonite, which would preventtHar extraction reaction”. If this
conclusion is correct then the model for the flpatticle reaction would base on
assumption that a diffusion through the porousailayer controls the process. Then
the relation between conversion timheand conversioiX, of CaSiQtakes the form

t=t, = 2R [3-3(- X, - 2X,] (7)
3D.c,




Carbon dioxyde sequestration 13

wherepg represents the molar density of Casi@®the particles of wollastonites,
represents concentration of acetic a@d,is effective diffusion coefficient of acetic
acid in the porous silica arif represents initial radius of particles. Alternatiy in
this paper we assume that observed decrease cédbgon rate may just result from
decreasing surface area of the wollastonite pesicind then the shrinking particle
model can be applied. According to this model #ation between conversion tinie,
and conversioiX, is expressed by

_e PR /3
t—tr——rs [1-(1-X,)"°] 8)
where
_ Kk
s > )

represents the rate of surface reacionbB - products foib = 1/2 [11]. In order to
verify which model describes better the considgnedess we investigate the effect of
the reciprocal of initial particle size on the ialtreaction rate represented by the
initial rate of conversion increase. The initiahcgon rates are estimated using the
conversion in 30 minutes after the process stkits.2 shows that the shrinking core
model given by Eq. (8) better describes early stagjehe process. Estimated rate of
surface reaction is equal ko= 1.5:1¢ mSt atT = 333 K.

1,0x10°
B /|
¥ i
9,0x10™ m  Experimental data [10] .
& B | Reaction controls i
' i - - - - Diffusion controls 4 £
7,0x10™ 4
Vs
T 7/
—~  60x10™ - ,
i 4
‘tf' T 7/
= 50x10" .
O s
< 1 ’
x ]
5 40x10 y 4
T 7
3,0x10° - -
”
1 7
2,0x10™ o Fa
g - 7
1,0x10™ Py
0,0 e
0,000 0,005 0,010 0,015 0,020 0,025 0,030
1/(2R) [um™]

Fig.2. Effect of initial particie size on the reiact rate

On the other hand the porous layer model with ffectve diffusion coefficient does
not work at early process stages, which meansaggtmption about infinite reaction
rate and diffusion controlled process is incorrect.
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1,0 T T T T T T
®m  Experimental data [10]
Reaction controls
og k™ "" - Diffusion controls B
B Contribution of both mechanisms
06 e ]
= L _ P -
< < e "
04+ P ',l——"!. i
” / L ,z" -
012 r 7 . /”-/ )
/ E
! '/
I+
0,0 s T ' =
0 50 100 150 200 250
t [min]

Fig.3. Conversion vs. reaction time for extractidiCa* from wollastonite particles

Fig. 3. shows progress of reaction in time. As @a@ see on it the controlling
mechanisms changes from surface reaction at ety of the process to diffusion
controlled at longer reaction times. This calls fime model combining moth
mechanisms. Using relation by Levenspiel [11] we ge

_ _ PR /3 PR /3
t—td+tr—3De A[3—3(1—XA)2 - 2X, |+ : [+ (X, ¥°] (10)
Fig. 3. shows that indeed combination of surfacenubal reaction with the silica
layer resistance fits well experimental data.

In the case of carbonation, the Gibbs free enengynge of carbonation may not be
sufficiently large to obtain a high conversion od@D;. It is obvious that higher-
pressure conditions are preferable to attain aemigbnversion of CaC{defined as
the ratio of the deposited Cag® the amount of Cain initial solution

X, = —c2c0 (11)
Nz

wherencq, denotes initial number of moles of calcium iongha solution an@hcacos

is number of moles of solid carbonate. For example,conversion of calcium could

reach about 0.75 when the £fressure is equal to 3 MPa, while about 0.4 fer th

atmospheric pressure. Fig. 4. shows effect of teatpee on fraction of Ca converted

into CaCQ for direct and indirect methods of mineral carlimma It is clearly shown

that application of indirect metod with the usewveak acid enables to obtain best

efficiency of CQ sequestration comparing to other methods at the ssonditions.

The fact that the precipitated carbon dioxide gasated from the solution affects the
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equilibria, which at high enough temperature (Bipand pressure (Fig. 5) secures a
high conversion of CaCQO

1
01 /
0.01 //’
7
— |ndirect carbonation using weak acid 7/
0.001 == = Direct aqueous carbonation // /
————— Direct gas-solid carbonati s
0.0001 irect gas-solid carbonation //, /
4
1E-005 - -7 /
T 1E006og 0000 == -
goeweg - /
X 1E-007 - /
1E-008 /
1E-009 Z
1E-010 ~
~
1E-011 ~
-
1E-012 — -
1E-013 | I I IIIIIII 1 1 Illllll Ll T
0.1 1 10 100
TPCl

Fig.4. Effect of temperature on fraction of Ca catee into CaC@for different methods

of mineral carbonation
0.8

0.6 —

0.2 —

0 —

1E-005 0.0001  0.001 0.01 0.1 1 10
Pcoz2 [MPa]

Fig.5. Effect of pressure on fraction of Ca conwtitéo CaCQ using indirect method
of mineral carbonation
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CONCLUSIONS

» The process of carbon dioxide sequestration with uke of artificial rock
weathering of calcium silicate (wollastonite) haseb described and compared with
other processes applied to C&apture.

« It has been shown that the process of indirect estcption employing acetic
acid and being a two stage process, due to sepa@tiSiQ gives better results than
direct sequestration based on both direct gas-s@idonation and direct aqueous
mineral carbonation.

* Kinetics of extraction of calcium ions has beenlyred, the model proposed
and kinetic constans estimated with the use ofi@vai experimental data.

This work has been supported in 2007-2010 by tHesliPMinistry of Education and Science
as a Project PBZ-MEIN-3/2/2006 ,Process engineeriiog the abatement of harmful and
greenhouse gas emissions and their utilization”

SYMBOLS
R - radius of the particle, m
T - temperature, K
tq — conversion time for diffusion controlled process
t, — conversion time for surface reaction contropeocess
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JERZY BALDYGA, MAREK HENCZKA, KATARZYNA SOKOLNICKA

SEKWESTRACJA DITLENKU VEGLA POPRZEZ WSPOMAGAM CHEMICZNIE
KARBONATYZACJE MINERALOW

Znacace zwkkszenie $wiatowej emisji gazéw cieplarnianych i wynikeg z tego zagtenie
wzrostu temperatury na Ziemi stanowito podstgwszukiwania i rozwoju metod efektywnej separacji
i trwalej izolacji ditlenku wgla od biosfery. Zbiér czyndoi majacych na celu wychwycenie, transport
oraz unieszkodliwienie lub trwate zdeponowanieediku wegla nosi nazw procesu sekwestracji. Ze
wzglegdu na spos6b prowadzenia procesu wygbdia st sekwestragj geologiczm oraz bezp&redni
i posredni karbonatyzaegj mineralr.

Sekwestracja geologiczna polega na wstrzdini ditlenku vegla pod powierzchgi ziemi,
zazwyczaj do wypetnionego solankpodziemnego zbiornika wodnego lub do wykorzystanyc
rezerwuaréw na polach naftowych. Zasadpicwady tej metody jest midiwos¢ powrotnego
przedostawania siCO, do atmosfery. Wady tej nie posiada sekwestracjatldwku wegla poprzez
karbonatyzacje mineradropart, na reakcji C@ z mineratami zawieragymi tlenki metali i prowadica
do wytworzenia nierozpuszczalnycheglanéw odpowiednich metali, co odpowiada przysmeszmu
procesowi wietrzenia skat. Mineraty wykorzystywameraktyce w tej metodzie powinny zawiénaam
lub magnez. Proces karbonatyzacji b&rpdniej prowadzi s dwiema metodami: jako bezfyedni
reakcg gazowego dwutlenku ggla-ciato state lub reakgjdwutlenku wgla rozpuszczonego w wodzie
z odpowiednim mineratem. Gtdwne ograniczenie ditasowania bezgeedniej metody gaz-ciato state
stanowi bardzo diugi czas trwania procesu. Ob&cnweody w zawiesinie odpowiednich mineratéw
znacaco zwkksza szybk&t bezpdredniej karbonatyzaciji. W procesie tym mieszaniriaenatu wapnia
lub magnezu z wagd jest przetwarzana bezfgednio do odpowiedniego gglanu w warunkach
podwyzszonego Ghienia i temperatury. W metodzie tej stosujersjcz;sciej minerat wollastonit, gdy
krzemiany wapniaasbardziej reaktywne nikrzemiany magnezu,ast proces karbonatyzacji e by¢
prowadzony pod aszym cénieniem, nie przekraczajym 4 MPa.

Proces karbonatyzacji ulega znacznemu przyspiaszegdy zamiast krzemianéw metali
wykorzystuje si ich tlenki i wodorotlenki. Zjawisko to wykorzyseise w metodzie péredniej, w ktérej
proces sekwestracji prowadzigsw dwoch etapach. W pierwszym etapie prowadzi ekstrakog
aktywnych sktadnikéw z matrycy mineralnej i ich keersg do tlenkéw i wodorotlenkéw, drugi g@tap
stanowi widciwa karbonatyzacja. Pogikowo w pierwszym etapie procesu stosowano mochasyw
i zasady, takie jak HCI, $$0, i NaOH. W metodzie tej kwaszywany do ekstrakcji wapnia lub magnezu
z krzemianéw musi Bymocniejszy od kwasu krzemowego i jedndcie stabszy od kwasueglowego,
co pozwoli na utworzenie odpowiednickglanéw. Oba te warunki spetnia kwas octowy, ktéradaiat
w procesie pé&redniej karbonatyzacji rozvia sk w niniejszej pracy.

Przedmiotem pracy jest analiza kinetyczna i termadyiczna procesu paedniej karbonatyzacji
mineratow przy ayciu kwasu octowego. Zaproponowano dwie metodywhisetyki przebiegu procesu
ekstrakcji zaktadage odpowiednio dominagy wptyw dyfuzji przez porowatwarstwe krzemionki oraz
reakcji powierzchniowej na szybkbprzebiegu procesu. Wykazan® model zaktadagy dominugcy
wptyw kinetyki reakcji powierzchniowej na szyb¥o konwersji wapnia opisuje lepiej przebieg
pocztkowego etapu przebiegu ekstrakcji wollastonitudndezénie stwierdzonoze w miag postpu
procesu lepsze wyniki modelowania qg& s¢ przy zastosowaniu modelu zaklagago dominujcy
wplyw mechanizmu dyfuzyjnego. Zadowaleg wyniki przyblizenia przebiegu procesu ekstrakcji
uzyskuje s¢ przy acznym uwzgédnieniu zaréwno wptywu dyfuzji, jak i kinetyki regk chemicznej.
Jednoczénie wykazano,ze zwigkszenie temperatury i &iienia prowadzenia procesu karbonatyzacji
mineralnej metogl pasredna powoduje korzystny wzrost stopnia przemiany aktyein substancii
mineratow.
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BADANIA SZYBKO SCI ABSORPCJI CQW WODNYCH
ROZTWORACH ETANOLOAMIN

Politechnika Warszawska, Wydziatzymierii Chemicznej i Procesowej,
ul. Waryaskiego 1, 00-645 Warszawa

Wykonano pomiary szybkoi absorpcji CQ w wodnych roztworach N-metylodietanoloaminy
i 2-etyloaminoetanolu w reaktorze barb@aym o pojemnéci 1 dn?. Na podstawie pomiaréwegenia
CO, w gazie okrélono szybké¢ absorpcji CQ w tych roztworach oraz wspotczynnik przyspieszenia
wnikania masy z reakgjchemicza. Wysokie wartéci tego wspétczynnikdwiadcz o tym iz wodne
roztwory tych etanoloamin mady¢ stosowane w procesie oczyszczania gazow od CO

Measurements of the rate of gQ@bsorption into aqueous N-methyldiethanolamine and
2-ethylaminoethanol solutions were carried out istied reactor with capacity 1 dnOn the basis of
the CQ concentrations measured in the gas phase, thefr@6€, absorption and enhancement factors
were calculated. The values of enhancement factaite high. It has been concluded, that aqueous
solutions of MDEA i EAE may be promising solvents §as purification from CO

1. WPROWADZENIE

Oczyszczanie gazow syntezowych i odlotowych polegaisuniciu zbednych,
szkodliwych lub ucizliwych domieszek gazowych. W przypadku gazéw odigich
sa to substancje, ktérych wydzielanie do atmosfergt jeabronione normami
prawnymi w dziedzinie ochronysrodowiska (protokdt z Kioto, podpisany
11.12.1997r., obowkujacy od potowy lutego 2005r.). Metody oczyszczaniadga
syntezowych i odlotowych, stosowane w latacktgiiesiatych i széédzieshtych XX
wieku opisano w monografiach Kohla i Riesenfeldh ¢laz Ramma [2]. Obecnie
emisja szkodliwych gazdéw do atmosfery znacznie staroDo najwaniejszych
niepazadanych sktadnikbw usuwanych z gazéw syntezowychilotowych nalea
tzw. gazy kwéane — CQi H,S. W chgu ostatniego dwudziestoleciaaztnie CQ
w powietrzu zwgksza s¢ 0 0,4% rocznie i wzrosto o 31% od 1750 r. [3].
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W Kanadzie, ze wsparciemadu, utworzono International Test Centre forCO
Capture (ITC), grupage naukowcow z Uniwersytetow Regina i Waterloo oraz
partneréw przemystowych [4]. Centrum to wykorzystuprojekty badawcze
dotyczce opracowania i rozwoju efektywnych metod wydzigdagazow kwénych
ze strumieni gazowych.

Absorpcyjne metody oczyszczania gazéw syntezowyeh sktadnikow
kwasnych nalea do najbardziej rozpowszechnionych w praktyce przdowe).
Poszukuje s wciaz nowych rozpuszczalnikow fizycznych o ekszej pojemngci
absorpcyjnej oraz nowych katalizatorow (aktywator@wickszapcych szybké¢
absorpcji z reakgj chemiczn. Sparod nowych rozpuszczalnikoéw fizycznych,
znaczenie przemystowe zyskat m.in.eghan propylenu. Jako rozpuszczalniki
zwiekszapce szybké¢ absorpcji z reakgj chemicza stosuje si wodne roztwory
etanoloamin fdz etanoloaminy jako dodatek do wodnych roztworéyghlandw.

Waznym procesem produkcyjnym w przegtey chemicznym jest proces
syntezy amoniaku. Gaz syntezowy otrzymywany &la; ropy naftowej lub gazu
ziemnego zawiera znacznestd CO, (10+-20%). Koszt oczyszczenia gazu z £O
stanowi znaczny procent kosztoéw produkcji amoni&ajefektywniejszymi i szeroko
stosowanymi metodami oczyszczania gazu syntezogsegetody absorpcji z reakcj
chemiczn. Powszechnie stosowany jest proces BENFIELD. Rotagna absorpciji
CO, w wodnych roztworach KHCEK ,CO;, zawierajcych dwuetanoloamin(DEA).
Proces absorpcji prowadzegiod cénieniem 2625 bar w temperaturze ok. 100°C.

Na Wydziale Iiynierii Chemicznej i Procesowe] Politechniki Wansz#ie]
prowadzono liczne prace dotyce absorpcji C® w roztworach wglanéw
z dodatkiem rénych amin w celu intensyfikacji i modernizacji pesti BENFIELD
[5-9].

Przeprowadzone obliczenia symulacyjne pracy kolumapsorpcyjnej
W procesie oczyszczania gazu syntezowego z zashtoéemv 2-etyloaminoetanolu
(EAE) jako aktywatora wykazatge mana znacznie zmniejsgywysoka¢ kolumny
i uzyska taki sam stopie zaabsorbowania jak wowczas, gdy stosugeDdtA jako
aktywator [9].

Obecnie BASF [10] proponuje oczyszczanie gazu ggntego z CQ poprzez
absorpa w wodnych roztworach N-metylodietanoloaminy (MDE2awierajcych
odpowiednie aktywatory, rownie aminowe. BASF nie ujawnia rodzaju tych
aktywatoréw. Proces nina prowada w hizszych temperaturach.

Celem niniejszej pracy byto badanie szyaioabsorpcji C@ w wodnych
roztworach MDEA i EAE.
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2. APARATURA | POMIARY

Pomiary szybkéci absorpcji CQwykonane zostaty w laboratoryjnym reaktorze
barbotaowym firmy Autoclave Enginneers o pojendgdl dnt przedstawionym na
rys.1.

Na pocatku pomiaru, mieszanina gazowa (£0ON,) z butli gazowych 1, 2
poprzez zawory redukcyjne 3, 4 i mierniki przeptywazu 5, 6, kierowana byta
poprzez zawdér trojdemy 10 do analizatora gazowego 12. W ustalonych mkach
pomiarowych (temperatura, soienie, obroty mieszadlia) mieszanina gazowa
kierowana byta przez zawoér tréjdry 10 i betkotk 8 pod mieszadto 9. Stenie
CO, na wylocie z reaktora mierzone byto za pomancalizatora gazowego 12.

Pomiary wykonano pod dgiieniem 1,5 bar w temperaturze 268D°C.
Zawartag¢é CO, w gazie wlotowym wynosita-24% obj. Obroty mieszadta zmieniano
w zakresie 500700 rpm. S§zenie wodnego roztworu MDEA wynosito odpowiednio:
10, 20 i 30% wag., Zastzenie wodnego roztworu EAE odpowiednio: 5, 10 i 15%
wag.

5 10
5 = 11
& 12
=3 R
4 CO2
7
S
[z
1
=
O 5 E},ﬂh
— - \s \g

Rys. 1. Schemat stanowiska pomiarowego
1,2 — butle gazowe; 3,4 — zawory redukcyjne; 5pdzeptywomierze; 7 — reaktor barbatavy; 8 —
betkotka; 9 — mieszadto; 10 — zawor trojeimg; 11 — regulator temperaturysgienia i obrotow
mieszadta; 12 — analizator G(Digital Control Systems, Model 300)
Fig. 1. Scheme of the experimental apparatus
1,2 — gas cylinders; 3,4 — pressure reducing vabiés— gas flow meters; 7 — stirred reactor; arger;
9 — stirrer; 10 — three — way valve; 11 — tempemtpressure and stirrer speed regulators; 12~ CO
analyser (Digital Control Systems, Model 300)
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3. METODYKA OBLICZEN

Na podstawie pomiarow efenia CQ w gazie wlotowym i wylotowym
Z reaktora okrdano szybké¢ absorpcji CQz bilansu.
Z drugiej strony szybkd absorpcji mana wyrazt rdwnaniami kinetycznymi:

R=N&, (1)

Gestas¢ strumienia molowego w procesie absorpcji z reakbemiczi wynosi
N =k [E, 2)
Stezenie CQ na powierzchni neidzyfazowej wyznacaymaozna z prawa Henry' ego
Pa =HLEy ®3)

Cisnienie castkowe CQ na powierzchni medzyfazowej wyznaczy mazna
Z poréwnania estasci strumieni w fazie gazowej i cieklej

N =Kg(Pao =Pa) = ky [ty (4)

W niniejszej pracy wykorzystano waéth fizycznego wspotczynnika wnikania
masy w fazie gazowej dla reaktora barldov@ego, podane w pracy [11].

Poniewa w czasie absorpcji zmieniagscisnienie castkowe CQ w gazie,
zmienia s¢ rowniez cisnienie castkowe na powierzchni rulzyfazowej oraz gtenie
CO; na powierzchni midzyfazowej . Powstaje zatem problem, jakiezgnie G
podstawé do zalenosci (4). Problemem tym zajmowatesDyevaar [12]. Rozpatrzyt
on wstpnie dwa modele przeptywu gazu w reaktorze z maiera a mianowicie -
model idealnego wymieszania gazu i model ttokowpgepltywu gazu. Dla modelu
idealnego wymieszania gazu otrzymat wéetopowierzchni mgdzyfazowej o rad
wielkosci wigksze ni dla modelu przeptywu tlokowego. Wyznaczone wsnito
powierzchni mgdzyfazowej dla modelu tlokowego przeptywu gazu zgg sk
z danymi innych autoréw, uzyskiwanymizrymi metodami pomiarowymi. Do
dalszych rozwzan przyjat on model ttokowego przeptywu gazu.

W niniejszej pracy stosowano reaktor barbotey z mieszadtem, o konstrukcji
bardzo zbltonej do reaktora stosowanego przez Oyevaara [&leglh te przyjcto
model ttokowego przyptywu gazu i jakwednie cénienie castkowe gazu przgjo
sredni logarytmiczr, z cinien czstkowych gazu na wlocie i wylocie reaktora
(analogicznie jak w pracy [7]):

_ Paoginiety = Pao(outlet)
Pao = : - (5)
In Paoinlet)

pAo (outlet)

Poniewa CO, reaguje z amiy nie mana bezpérednio zmierzy statej
Henry’ego i wspétczynnika dyfuzji COv wodnych roztworach aminy. Dlategazte
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korzysta si z metody ,analogii BO”. Ze wzgkdu na identyczne masy molowe £0
i N,O oraz zbltone wartéci objetosci molowych w temperaturze wrzenia pod
cisnieniem normalnym mana przyigé, ze [13]:

H _Huo

- =_NO 6
H®  HYo ©)

Wartcici statej Henry’ego dla uktadu G& woda obliczano z zateosci [13]:
H° = 2331@x;{—@} (7)

Wartcéci statej Henry’ego dla uktadu @ — woda i NO — wodne roztwory
MDEA obliczano z zalenosci podanych w Tabeli 1.

Do obliczania statej Henry'ego dla ukladu £6 EAE wykorzystano dane
zamieszczone w Tabeli 2, uzyskane met@halogii NO” [14].

Tabela 1. Wart&i statej Henry’ego dla uktaduJ® — woda i NO — wodne roztwory MDEA [8]
Table 1. Henry's law constant of®lin pure water and in aqueous MDEA solutions [8]

% mass MDEA Hi,0
[kg MDEA/Kkg solution] [atm nTRmol ]
0 60456exp(-2178,1/T)
10 387538xp(-2036,2/T)
20 31231exp(-1957,2/T)
30 190498xp(-1787,5/T)

Tabela 2. Wartéxi ilorazu D.>%H dla uktadu C@— wodne roztwory EAE w temperaturze 298 K [14]
Table 2. Values of the quotien?/H for the system CO- aqueous EAE at temperature 298 K [14]

Ceae [kmolmh?| Da”/H [kmolPa’m2 5%
0,90 1,39-18"
1,40 1,30-18"
1,90 1,24-18"
2,50 1,14-18"

Wspotczynnik dyfuzji CQw wodnych roztworach EAE obliczano z zalesci:

Da Qu° _ D, Ou
T T ®

gdzie [13]:
DS =3,065110° exp{—@} 9)
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Lepkas¢ wodnego roztworu EAE obliczono z zabesci:
logp =" x; Oogy, (10)

Lepkdsci czystych sktadnikow (kD i EAE) zaczerprio z pracy [15].

Poniewa w literaturze brak jest danych dotycgch wptywu temperatury na
wartdsé ilorazu D\*¥H dla wodnych roztworéw EAE prayio, ze wplyw temperatury
na wartd¢ statej Henry’ego dla tego uktadu jest taki samwgkyw temperatury na
wartci¢ statej Henry'ego dla uktadu GG woda.

Hmo _ H?
H298 HSQS

(11)

4. WYNIKI I DYSKUSJA

Na podstawie pomiaréw szybd@ absorpcji C@ w wodnych roztworach
MDEA i EAE i wykorzystupc zalenaosci (1-11) obliczano wspétczynnik wnikania
masy z reaka@j chemiczi dla tych uktadéw. Wartmi powierzchni mgdzyfazowej
zaczerprto z wczéniejszej pracy autorow [16]. Wykorzysigj wartaci fizycznego
wspodtczynnika wnikania masy w fazie ciektej, KL7] wyznaczano wspotczynniki
przyspieszenia wnikania masy z reakcfemicza:

ki

E (12)

Na rys.2 i 3 przedstawiono zates¢ tego wspoétczynnika od temperatury dla
réznych stzen etanoloamin.

Jak wid& uzyskuje si dos¢ wysokie wartéci wspétczynnika przyspieszenia
wnikania masy z reakgjchemiczi (E =5 — 30 dla MDEA oraz E = 2 — 25 dla EAE).
Wspdlczynniki te rosm wraz ze wzrostem temperatury iestnia aminy.
W poréwnywalnych warunkach (temperaturagzehie aminy) wspoétczynniki teas
zblizone do siebie dla obu etanoloamin. Wysokie waitawspotczynnika E wskazalj
ze wodne roztwory MDEA i EAE magby¢ stosowane w procesach oczyszczania
gazéw od CQ

Jak wspomniano we wprowadzeniu, réwnigvodne roztwory wglanéw
NaHCQO; i Na,CO; z dodatkiem EAE jako aktywatora (zamiast DEA) mdmyc
stosowane jako aktywatory w zmodyfikowanym proc&iNFIELD.
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Rys. 2. Zaleno$¢ wspotczynnika przyspieszenia wnikania masy od satpry dla uktadu CEH-
wodne roztwory MDEA
Fig. 2. Dependence of the enhancement factor opdsature for the system GO aqueous MDEA
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Rys. 3. Zaleno$¢ wspotczynnika przyspieszenia wnikania masy od satpry dla uktadu CEH-
wodne roztwory EAE
Fig. 3. Dependence of the enhancement factor opdsature for the system GO aqueous EAE
solutions

Praca naukowa finansowana zeodkéw na nauk w latach 2007 — 2010 jako projekt
badawczy zamawiany PBZ-MEIN-3/2/2006 zynieria proceséw ograniczania emisji oraz utylizacji
gazéw szkodliwych i cieplarnianych”.
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OZNACZENIA - SYMBOLS

a - powierzchnia midzyfazowa odniesiona do jednostki gbjci cieczy, mi-m*
interfacial area per unit volume of liquid
Cai - stzenie sktadnika absorbowanego na powierzchaémyifazowej, kmol-ni
concentration of the absorbed component at thefaoe
Da - wspotczynnik dyfuzji sktadnika absorbowanegoiecey, nf-s*
diffusion coefficient of absorber komponent in tigiid
E - wspotczynnik przyspieszenia wnikania masy kecgachemicza
enhancement factor
H - stata Henry’ego, atmkmor*
Henry's constant
kg - wspotczynnik wnikania masy w fazie gazowej, kmd-s-Pat
mass transfer coefficient in the gas phase
ke - wspoiczynnik fizycznego wnikania masy w faziekdej, m-&
physical mass transfer coefficient
k * - wspotczynnik wnikania masy z realkgjhemiczi w fazie ciektej, m$
mass transfer coefficient for absorption with cheahreaction in the liquid phase
N - gestas¢ strumienia molowego, kmol-frs®
molar flux
Pai - cisnienie castkowe sktadnika absorbowanego na powierzchairyfazowej, bar, atm
partial pressure at the interface
Pao - cisnienie castkowe sktadnika asorbowanego w rdzeniu fazy gagdaee, atm
partial pressure of CO
R - szybké¢ absorpciji, kmol$
absorption rate
T - temperatura bezwzgina, K
absolute temperature
X - utamek molowy
mole fraction
n - lepkas¢, mPa-s
viscosity

INDEKSY GORNE | DOLNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

o] - woda
water

i - sktadnik
component

T - temperatura

temperature
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WLADYStAW MONIUK, RYSZARD POHORECKI

INVESTIGATIONS OF THE CQABSORPTION RATE INTO AQUEOUS ETHANOLAMINES
SOLUTIONS.

Absorption methods are the most widespread in cagiadgractice of industrial gas purification.
CO, and HS removal methods are of special importance becthese compounds are present as
constituents or impurities in many gaseous mixdur® number of gas purification processes using
absorption methods exist. These processes are baseither physical dissolution of gases in liquids
on dissolution combined with chemical reaction e fiquid phase. The cost of purifying a gaseous
mixture is generally very high.

The aim of this work was to carry out measuremehtke kinetics of C@absorption into aqueous
N-methyldiethanoloamine (MDEA) and 2 — ethylamiri@etol (EAE) solutions.

Measurements of the rate of g@bsorption into aqueous solutions of ethanolamives® carried
out in a stirred reactor (Autoclave Engineers Ingth capacity 1-18 m®. The scheme of experimental
apparatus is shown in Fig. 1. The measurements wanmeed out under 1.5 bar pressure at the
temperature range: 20 - 80°C. Other parameters aerellows: stirred speed: 500 — 700 rpm;,CO
concentration in the gas inlet: 2 — 4 vol%,; concaitns — of MDEA: 10, 20 and 30 mass%, EAE: 5, 10
and 15 mass%. The concentration of,d® the gas outlet was measured by,CGalyser (Digital
Control Systems, Model 300).

On the basis of the G@oncentrations measured in the gas phase, thefr&t®, absorption, and
mass transfer coefficient with chemical reactio, were calculated from relations 1 — 11.

The dependence of the enhancement factors E, ddiné&q. 12 on the temperature (for different
values of ethanolamines concentrations is presentems. 2 and 3.

The physical mass transfer coefficient in the kijphase, kand values of interfacial areq, avere
determined experimentally in our earlier work [167].

As it is seen, the values of the enhancement factoquite high and depend on the temperature and
MDEA and EAE concentrations. It has been concludieat, aqueous solutions of the MDEA and EAE
may be promising solvents in the process of gasigation from CQ.
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KINETYKA KATALITYCZNEJ REAKCJI HYDROLIZY
MROWCZANU METYLU
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W pracy badano kinetgkodwracalnej reakcji hydrolizy mréwczanu metylu wealzor z udziatem
homogenicznego katalizatora w postaci roztworu kwsalnego. W badaniach wykorzystywano uktad
pomiarowy RC1 Mettler Toledo, ktérego zasadniczymmeletem jest reaktor kalorymetryczny oraz
spektofotometr FTIR — uktad React'R4000 Mettler Toledo. Uzyskane w z pomiaréw stateetyczne
reakcji postayty do projektowania dziatania kolumnowych reakt@réhromatograficznych.

In this study the kinetics for reversible reactioh catalytic hydrolysis of methyl formate has been
investigated. The homogeneous catalyst, beinguigolof the hydrochloric acid, has been used. Hesef
experimental investigations has been carried diitwge of the RC1 Mettler Toledo reaction calorenes well
as Mettler Toledo Reactf¥ 4000 FTIR spectrophotometer. The obtained kineiit equilibrium constants
have been utilized to design a periodic as walbasinuous chromatographic reactors.

1. WPROWADZENIE

Reakcja hydrolizy mréwczanu metylu zostata wybrgala@ reakcja testaga do
badax dodwiadczalnych dziatania reaktorow chromatograficinyqreaktora
kolumnowego o dziataniu okresowym oraz reaktorarspieniowego o dziataniu
ciaglym). Wybrana reakcja dobrze charakteryzuje Seitsosci procesow
prowadzonych w reaktorach chromatograficznych - fest katalitycza reakch
odwracaln, ktérej reagenty wykazaljsic réznym powinowactwem do fazy statej.

Reakcja ta m@e by prowadzona w ukladzie z katalizatorem homogenigzny
(wystepujacym w postaci roztworu kwasu solnego) oraz w ukiadzkatalizatorem
heterogenicznym (wygbujacym w postacizywicy jonowymiennej). Oba te uktady
znajdup zastosowanie do batlareaktoréw chromatograficznych. W przypadku
stosowania uktadu z homogenicznym katalizatoremeijpnie kolumny reaktora
stanowj ziarna adsorbentu (np.egla aktywnego), a e powinowactwo obecnych
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w mieszaninie reakcyjnej reagentébw do adsorbentwzlinvia separagj tych
reagentéw zachodea rownoczénie z reakg chemiczm. Usuwanie produktéw ze
strefy reakcji powoduje calkowite przereagowanibsstatu, natomiast rozdzielanie
produktow pozwala na ich oczyszczanie béppdnio w kolumnie reaktora.
W ukladzie z katalizatorem heterogenicznytywica jonowymienna stosowana jako
katalizator petni rownoczaie rok adsorbentu.

Badana reakcja hydrolizy mréwczanu metylu, oprocast@asowa czysto
poznawczych magych na celu oki&anie sprawnéci dziatania reaktorow
chromatograficznych, ma réwrieolbrzymie znaczenie praktyczne. Ocenig, se
okoto 49 %swiatowej produkcji kwasu mréwkowego jest uzyskiwanedziatem tej
reakcji [1].

2. UKLAD Z REAKCJA HOMOGENICZNA

Sumaryczne roéwnanie stechiometryczne roamaj reakcji ma nagbujaca
post&:

HCOOCH, +H,O il - CH,OH+ HCOOH (1)
mréwczIeE\nmetyIu w?/ea me|tv|an0| kwasmlr<éwkowy

Ze wzgkdu na otrzymywany w reakcji kwas mréwkowy, reaktgamae by
traktowana jako reakcja autokatalityczna, jednakestie jondow H pochodzcych
z dysocjacji powstapego kwasu mréwkowego jest niewielkie w poréwnan@u
stezeniem tych jondéw pochodeych z katalizatora (silnego kwasu mineralnego np.
HCI). Dlatego w modelowaniu kinetyki rozwanej reakcji prowadzonej z udziatem
kwasu jako katalizatora, wplyw efektu autokatalityego na przebieg tej reakcji
moze by pominigty.

Zgodnie z réwnaniem stechiometrycznym reakcji, diazbyt duych stzen
reagentéw i katalizatora, ogélne réwnanie kinetgcamzna zapisé nastpujaco:

r=k cH+(cEqN—WJ 2)
Ke

gdzie k' [nf mol? s?] jest stad szybkdci reakcji, natomiast K’[-] stak rownowagi

tej reakciji.

W rozwazanym ukladzie jeden z reagentéw (woda) wpsje w duym
nadmiarze, dlatego mpa przypé ¢, =const i wiaczy¢ to stzenie do state]
kinetycznej oraz statej rownowagi reakcji. Ogramjgz prowadzenie badado
ukladow, w ktorych stosowane jest zawsze to samgesie katalizatora, nmima
dodatkowo przyj¢, ze rowniez ¢ . =const moze byt wiaczone do statej kinetycznej.

Przy tych zateeniach, réwnanie kinetyczne reakcji przybiera ¢@gtca postd:
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rzk(cE—CM CKJ (3)

Ke

w ktérym wystpuja nowe state: k [§ oraz K, [mol m?.

3. UKLAD Z REAKCJIA HETEROGENICZN\

Stosowanie katalizatora homogenicznego w postaziwaru mocnego kwasu
Zwiazane jest z rymi niedogodnéciami, m.in. takimi jak: agresywn@odowisko
reakcji, ktére wymusza stosowanie odpowiednich zpleezé aparatury,
konieczné¢ kosztownego usuwania kwasu z mieszaniny porea&gyjoraz
nieoptacalnéé odzyskiwania katalizatora. Zastosowanie katalizato
heterogenicznego — np. w postagiwicy jonowymiennej z aktywnymi grupami
kwasowymi - umaliwia wyeliminowanie wymienionych niedogodst.

W przypadku stosowania katalizatora heterogeniazneg badaniu i opisie
kinetyki rozwaanej reakcji naley zwrocik uwag: na efekty zwizane z maliwoscia
wystepowania zewetrznych i wewgtrznych oporOéw przenoszenia masy oraz
uwzgkdni¢ procesy adsorpcji substratow i desorpcji produktbw opisu przebiegu
reakcji z udziatem katalizatora w postagivicy jonowymiennej mog by¢ stosowane
rézne modele: np. model Langmuira-Hinshelwooda, czydeholLangmuira-
Hinshelwooda/ Hougena-Watsona [2]. W tym przypadiGwnanie modelowe
opisupce kinetyk reakcji ma nagpujaca posta:

r=
(1+KEaE+KWaW+KM ay *+Kg aK)2

(4)

W wigkszdici spotykanych w literaturze prac, dotygcgch modelowania kinetyki
reakcji estryfikacji oraz reakcji hydrolizy estréprowadzonych z udzialemywic
jonowymiennych, stosowany jest model quasi-homamnyi, w ktérym przyjmuje
sie, ze wplyw adsorpcji na przebieg tych reakcji zne by pominity. ROéwnanie
kinetyczne przybiera wtedy posta

r= k‘[aE ay ~ aMK-aK J = k'(QE Ow ~ qMK'qK J (5)

Poréwnanie modelu quasi-homogenicznego z modelati LH/HW wskazuje,
ze réwnanie modelu quasi-homogenicznego uzyskiwase 7 modelu ogolnego -
rébwnanie (4) - dla stabej adsorpcji wszystkich eagw (tzn. matych wartgi
statych adsorpcyjnych K
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Dla uktaddéw niezbyt gtonych, aktywnéci wystpujace w réwnaniu modelu
guasi-homogenicznego mwgby¢ zashpione przez stenia zaadsorbowanych
reagentébw — ;g Dodatkowo, réwnig i w tym przypadku zaky¢ mazna, ze ze
wzgledu na nadmiar wody w ukladziegsénie g, =constmoze by wiaczone do
stalej szybkéci reakcji i statej rownowagi chemicznej. Natomiadia liniowe]
rownowagi adsorpcji dla kdego z reagentowg, =K; ¢, rowniez state rownowagi
adsorpcyjnejK, mog by¢ wtaczone do statyctk oraz K; i rownanie kinetyczne
reakcji przybiera wtedy nagiujaca posta:

r= khet(cE ~u CKJ (6)

Ke,het

Nalezy zauway¢, ze podobiéstwo zapisu rowna kinetycznych dla reakciji
z homogenicznym i heterogenicznym katalizatorem pzysto formalne, dlatego
wartcsci statych -k, K, opisupcych reakaj z katalizatorem homogenicznym oraz
statych -k, K, dla reakcji z katalizatorem heterogenicznymszywicie r@ne.
Jeeli w réwnaniu (6) szybkd@ reakcji r [mol s’ kgl przedstawiana jest
w przeliczeniu na jednostkmasy katalizatora to staszybkdci reakcji k., wraza sk
w [m*kge ' s, natomiast stat K., w [mol mi®].

ehet

4. UKLAD POMIAROWY

Na tym etapie prac, celem omawianych lialdgo wyznaczenie statych w modelu
kinetycznym dla reakcji hydrolizy mréwczanu metyprowadzonej z udzialem
homogenicznego katalizatora (roztwor kwasu solnego)

W badaniach kinetyki rozwanej reakcji wykorzystano uktad pomiarowy RC1
Mettler Toledo, ktérego zasadniczzescia jest reaktor kalorymetryczny. Uklad ten
umazliwia obserwagi przebiegu reakcji poprzez pomiar efektu cieplnegaeakcii.

W wykonywanych pomiarach, do #iciowej oceny pogpu reakcji poprzez okétanie
chwilowego sktadu mieszaniny reakcyjnej zastosowdadatkowo spektrofotometr
FTIR — ukiad Reactl®' 4000 Mettler Toledo. Widok stanowiska pomiarowego
przedstawiono na rys.1l, natomiast schemat zasaréagci uktadu pomiarowego,
ktora stanowi reaktor kalorymetryczny podano na rys.2.

Dla reakcji biegacych z efektem cieplnym (zaréwno egzo- jak i endo-
termicznych), reaktor kalorymetryczny usiovia wykonywanie precyzyjnego bilansu
ciepta dla mieszaniny reakcyjnej. Poprzegbi pomiar temperatury w reaktorze g T
oraz temperatury w ptaszczu chiadgm — T,, z bilansu ciepta nidiwe jest
okreslenie chwilowego efektu cieplnego reakcji —.QWielkosci Qg okreslano
Z ogolnego réwnania bilansigego wszystkie strumienie ciepta dostarczane
i odbierane od mieszaniny reakcyjnej:
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Qr +Qc *+ Qqir =Qa * Qs + Qr + Quos + Qoss + Qson (7)

gdzie:

Qq - strumié ciepta generowany przez reakchemiczg [W]

Qc - strumie ciepta generowany przez grzakalibracyjry [W]

Qstir - Strumiex ciepta generowany przez mieszadto [W]

Q. - strumie ciepta przenoszony przéeianke reaktora [W]

Qoss - Strumie strat cieplnych do otoczenia przez pokgyw]

Qdos - strumié ciepta zwizany z dozowaniem sktadnikow [W]

Qins - Szybkd¢ akumulacji w elementach statych reaktora [W]

Q, - szybkd¢ akumulacji energii w mieszaninie reakcyjnej [W]

Qsoly - efekt cieplny rozpuszczania (rozoieania) [W]

Rys.1. Widok stanowiska pomiarowego
Fig.1.Experimental set-up

Dla rozwaanej reakcji prowadzonej metpdkresow, ogolne réwnanie bilansu
ciepta reaktora upraszczg sio nastpujacego rownania roboczego:

QR = QA + ins + QF + Qloss (8)
gdzie poszczegolne jego elementy obliczaneastpujaco:

Q: =UA(T-T,) 9)
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Qloss = (UA)Ioss(TR _To) (10)
dTy
=My C,—— 11
QA R ~p dt ( )
dT,

ans =My Cp,insditR (12)
Podczas trwania pomiaru mierzong;, Ta, T,, dTr/dt. Z réwnania bilansowego
okreslano chwilowe wartéci — @z, wykorzystujc wyznaczone w pomiarach

kalibracyjnych wielkdci iloczynu wspéiczynnika przenikania ciepta i pewichni
wymiany ciepta dla ptaszcza — (UA) oraz wadiaego iloczynu dla strat ciepta przez
pokrywe reaktora — (UA)ss

o
—

——

Rys.2.Schemat reaktora kalorymetrycznego
Fig.2. Vessel of the reactive calorimeter

Poprzez catkowanie chwilowego efektu cieplnego cpgalQgr uzyskiwano
catkowity ilo$¢ ciepta wydzielonego (pobranego) w reakciji:

AH; = [Qu(t) dt (13)
0

gdzie { jest czasem prowadzenia reakciji.
Z udziatem wartéci AHt, po uwzgédnieniu liczby moli przereagowanego estru
Ang, wyznaczy mazna molowe ciepto reakcji:
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AHg = AA;'; (14)
a nastpnie chwilows szybka¢ reakcji (szybkéc hydrolizy estru):
t
()= 2 (5
oraz chwilowy stopig przemiany estru:
t
[ Qr(t)at
ae(t) = A (16)

Wykorzystupc wyznaczone warksi chwilowego stopnia przemiany umiove jest
okreslenie chwilowej zawartei kazdego z reagentdw w mieszaninie reakcyjnej
podczas trwania reakcji:

Ne(t) = ne o (L-alt)) (17)
Ny (t) =Ngo ~Ng (t) =Ngyo a'(t) (18)
Ny (t) =Ngo ~Ng (t) (19)

a nas¢pnie odpowiednie gtenia kadego z reagentéw wg zaleosci:
n (t
o()="Y (20)

Z przedstawionej analizy wynikae zastosowanie reaktora kalorymetrycznego
umazliwia wyznaczanie zaréwno chwilowej szybkd reakcji jak i chwilowych
stezen reagentow jedynie na podstawie pomiarOw temperatozwala to na
prowadzenie bada kinetycznych metag nieinwazyjr, tzn. bez konieczrioi
pobierania probek podczas trwania reakcji, cozenamig€ duze znaczenie
w przypadku reakcji szybkich i/lub niebezpiecznyarlaz w przypadku prowadzenia
reakcji z udziatem agresywnych lub tatwo-lotnycagentéw. Nalgy jednak zwrddi
uwag, ze dla reakcji odwracalnej, w chwili zakerenia przebiegu reakcji — t.j. po
osiagnigciu stanu réwnowagi chemicznej, gdy mierzony chwiloefekt cieplny
reakcji Q jest zerowy - warki n., oraz Ang nie % sobie réwne, a wyznaczony
dla tego stanu rownowagowy stofsiprzemiany -a., przyjmuje wartéci mniejsze
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od jedndci:a., <1. W takich przypadkach, 66 przereagowanych substratow
(wartgs¢ Ang) musi by wyznaczana przy wykorzystaniu niezalej metody
analitycznej przez oznaczenie rownowagoweggesia ktoregé z reagentéw (np. za
pomoea analizy chromatograficznej lub pomiaru konduktaiyetnego). Rownie
obserwacja pogpu reakcji za pomacspektrofotometru FTIR, musi wykorzystyiwa
niezaleny pomiar kalibracyjny, ktory wykonywany jest cojmaiej dla jednego
znanego sktadu mieszaniny reakcyjnej (n@ciej w stanie rownowagi chemicznej).

Stosowany réwnolegle w tych badaniach, uktad pommgrReactlR" umazliwia
ciagle skanowanie mieszaniny reakcyjnej w szerokimresik dtugéci fal od
promieniowania widzialnego do podczerwieni (dla tesgi liczb falowych
zmieniahcych st w zakresie od 1000 do 4000 ¢mTypowe widmo zmierzone dla
badanej reakcji przedstawiono na rys.3. Na widmo skdadaj sie wartasci
absorbancji mieszaniny reakcyjnej zmierzone w ezésvania reakcji dla tdych
wartcéci diugcéci fal (liczb falowych). Na wykresie przedstawionyma rys.3
wyrdzni¢ maozna charakterystyczne maksima absorbancji uzyskdae ra@nych
wartasci liczb falowych. Maksima te zwrzane § z odpowiednimi wjzaniami, wgc
pozwalaj na identyfikagt skltadnikow mieszaniny reakcyjnej. Natomiast wscio
mierzonego sygnatu asproporcjonalne do &tenia substancji zawiekggych te
wiazania. Z wykorzystaniem widm charakterygyjch czyste skiadniki twosze
mieszanig reakcyja mazliwe jest okrélanie chwilowych sfzen poszczegoélnych
reagentow podczas trwania reakcji.

lequosqy

y

4006 3800 3000 2500 2060 1506 1000

Wavenumber (cm -1)

Rys.3. Widmo absorbancji mierzonej dla badanej jieakc
Fig.3. Spectrum of absorbance measured for reastiryre at different time moments and at different
wave numbers
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5. WYNIKI POMIAROW

Poniewa procesy chromatografii reaktywnej prowadzone Bajczsciej
w temperaturze otoczenia, wszystkie pomiary kinetydgakcji przeprowadzono
w temperaturze 2& i nie badano wptywu temperatury na przebieg wybjaeakcii.

Pomiary prowadzono w nggiujacy Sposob:

- do reaktora wypetnionego waddodawano okrgona ilos¢ kwasu solnego
i wykonywano pomiar kalibracyjny w celu wyznaczewartasci iloczynu (UA),

- do reaktora dodawano odpowieglnios¢ mrowczanu metylu - g, tak aby
stezenie pocztkowe tego estru w mieszaninie reakcyjnej wynosig

- prowadzono reakej az do osagnigcia stanu rownowagi chemicznej,

- podczas prowadzenia reakcji zdejmowano widmo rdiasji,

- wykonywano pomiar kalibracyjny w celu wyznaczewartcci iloczynu (UA).

Przyktadowe profile temperatury mierzone podczastegma pomiaru
przedstawiono na rys.4a, natomiast pgszory czs¢ tego wykresu dla samej reakcji
na rys.4b. Obserwacja rys.4b wskazugpadana reakcja jest reakendotermicza,
poniewa w celu utrzymania zadanej temperatury mieszargakayjnej, temperatura
cieczy cyrkulujcej w ptaszczu —d musi by wigksza ni temperatura - g
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Nastpnie, z bilansu ciepta dla reaktora — wg. rowna(8x — wyznaczono
chwilowy efekt cieplny procesu —QJW], a z pomog réwnania (15) chwilowe
wartasci szybkaci reakcji (szybkéci hydrolizy estru) R[mol/s]. Stzenia reagentow
w stanie rownowagi chemicznej wyznaczono hiezate metod chromatograficzm
Okreslono w ten sposob liczb moli przereagowanego estru Ang. Obliczone
z réwnania (14) molowe ciepto reakcji wynodiHg = 8800 [J/mol], a chwilow
szybka¢ reakcji — R wyznaczono z rownania (15). Uzyskane z pomiardezrasci
Qr oraz R od czasu reakcji przedstawiono na rys.5a i Slpmist zalenos¢ stopnia
przereagowania estru oraz jegezehia od czasu na rys.6a i 6b. Znajétmo
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chwilowych wartdci szybkdci reakcji oraz stzen reagentdw umdiwia opis
kinetyki badanej reakcji.

Na wykresie rys.6a zamieszczono poréwnanie Wairtstopnia przereagowania
estru uzyskanych z pomiaréw prowadzonych z udziatemktora kalorymetrycznego
oraz spektrofotometru wykorzystgego metog FTIR. Stwierdzono bardzo dabr
zgodna¢ danych uzyskiwanych z pomiaréw kalorymetrycznygplotiniarow FTIR.

Natomiast profile stzenh reagentow biarcych udziat w reakcji wyznaczone
Z niezalenych pomiaréw z udziatem spektrofotometru FTIR gdstawiono na rys.7.

I I -4
0 500 1000 1500 2000 ’ 0 180 360 540 720 900 1080 1260 1440 1620 1800

b. a.
Rys. 5. Chwilowy efekt cieplny reakcji (a) oraz chwita szybkéé¢ reakcji (b)
Fig. 5. Heat generated during the reaction prog@sshe conversion ester rate (b)
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Rys.6. Poréwnanie wartoi stopnia przemiany estru uzyskanych z pomiaréreaktorze
kalorymetrycznym RC1 oraz spektrofotometrze FTIRgajdwnanie sizen estru podczas przebiegu
reakcji uzyskanych z pomiaru i obliczonych z udamtmodelu kinetycznego (b)
Fig.6. Comparison of the values of ester converslaained from measurements carried out with a RC1
reaction calorimeter and with a spectrophotometéRFrespectively (a), comparison of the experiraént
and calculated values of the ester concentratespectively (b)

6. PODSUMOWANIE | WNIOSKI

Z pomiaréw przeprowadzonych w reaktorze kalorynwtnym wyznaczono
molowe ciepto badanej reakcji hydrolizy wynaese AH: = 8880 [J/mol], natomiast
Z udzialem niezalmej analizy chromatograficznej wyznaczono skiad saa@iny
reakcyjnej w stanie rédwnowagi chemicznej: = 0,26 [-] oraz stat rGwnowagi
chemicznej: K= 0,137 [mol dr].
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Analiza przebiegéw sten reagentéw uzyskanych z reaktora kalorymetrycznego

oraz spektrofotometru FTIR urdiwita wyznaczenie warei stalej szybkéci reakcji
wystepujacej w réwnaniu kinetycznym (3), ktére wynaszdpowiednio: k = 7,02 1D
[s'] oraz k = 6,92 10 [s"]. Uzyskane wyniki wskazujna bardzo dolrzgodngé

i spojna¢ obu stosowanych metod pomiarowych. Mgleauwatyé, ze wyznaczone
stale g stuszne jedynie dla stosowanego w pomiaraehenta katalizatora, ktore
Wynosito Gic; = 1 mol dn®.

Poréwnanie  dawiadczalnych i obliczonych  krzywych egeniowych,
przedstawione na rys.6b, wskazuje na dobokladnd¢ dopasowania krzywych
doswiadczalnych i obliczonych z udziatem opracowanegmlelu. Naley zauwayc¢,
ze W obu metodach badania kinetyki wybranej reakegjitasci uzyskanych statych k
oraz K, zaleza bezpdrednio od dokladniei oznaczé skzen reagentdw w stanie
rébwnowagi chemicznej. Dlatego niezawoétiostosowanej metody analizy naje
poswieci¢c wiele uwagi. W omawianym przypadku begpmnia analiza
chromatograficzna mieszaniny reakcyjnej w stanievngwagi byta utrudniona
Z powodu obecrimi silnego kwasu (HCI). Dlatego, specjalnie rngtak tych bada
opracowano specjalnmetod prowadzenia tej analizy - z mieszaniny reakcyjnej
w stanie réwnowagi ekstrahowano organiczne reagelatyniemieszacego st
z wodh rozpuszczalnika (heksanu), a r@siie oznaczano gtenia tych reagentow
z wykorzystaniem chromatografu gazowego.
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Rys.7. S¢zenia reagentéw wyznaczone z wykorzystaniem spelttofetru FTIR
Fig.7. Reactant concentrations determined with fisespectrophotometer FTIR
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OZNACZENIA - SYMBOLS

A — powierzchnia wymiany ciepta, °m
heat transfer surface area

a —aktywnaé skzeniowa, mol ri
activity

c —stzenie molowe, mol M
molar concentration

Co —ciepto wiaciwe, J kgt K
specific heat capacity

C —ciepto wiaciwe, J kgt K*
specific heat capacity

k —stata szybkii raekcji, &
reaction rate constant

Ke —stata réwnowagi chemicznej, mofm
chemical equilibrium constant

m —masa, kg
mass

n —liczba moli, mol
number of moles

Q — strumié ciepta, W
heat flux

r —szybkd¢ reakeji, mol n? st
raection rate

R —szybkd¢ przemiany, mol$
conversion rate

U — wspolczynnik przenikania ciepta, WK™
overall heat transfer coefficient

T — temperatura, K
temperature

a —stopié przemiany,
conversion

AHr —entaplpia, J
enthaply

AHg — cieplo reakciji, J mdl

raection molar enthaply

NDEKSY DOLNE | GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

A —plaszcz
jacket

E, W, M, K —ester, woda, metanol, kwas mréwkowy
ester, water, metanol, formic acid

R —reaktor, reakcja
reactor, reaction
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MARIOLA CIACH, EUGENIUSZMOLGA

KINETICS OF THE CATALYTIC HYDROLYSIS OF METYL FORMATE

In these studies the kinetics of hydrolysis of ngetbrmate has been investigated. The considered
reaction can be used to test the operation of chtmgnaphic reactors.

Hydrolysis of methyl formate can be carried outhwihe homogeneous catalyst (strong mineral acids
— e.g. as HCI - are usually applied) or with theehmgeneous catalyst, being usually the ion exchange
resin. The considered reaction is a reversible gpeit is particularly useful for testing the reaet
chromatography process, because a removal of pioditeen the reaction zone increases the reaction
productivity and simultaneously a chromatograpkijgassation helps to improve a purity of products.

The reaction kinetics has been investigated withafshe RC1 Mettler Toledo reaction calorimeter
and the ReactiR' Mettler Toledo FTIR spectrophotometer. A seriesxgeriments has been carried out
at isothermal conditions &T= 25°C) and for constant concentration of the catalyReactant
concentrations during the reaction progress haee betermined with both applied methods. Content of
the reaction mixture at the chemical equilibriuns leeen found with an independent chromatographic
analysis elaborated for this purpose. Basing onethesults the equilibrium constalit as well as the
reaction rate constakthave been determined.

It has been found that reactant concentration lpsofietermined with a reaction calorimeter and a
FTIR spectrophotometer are very similar. Comparisbthe concentration profiles obtained from the
experimental measurements and those calculated wsighof the elaborated model indicates a good
accuracy of predictions.



Prace Naukowe [ICh PAN, 11, 43<54 (2008)

MALGORZATA KLEJINY, ZDZISLAW JAWORSKI, BARBARA ZAKRZEWSKA,
£ UKASZ GRALLA

ZASTOSOWANIE ROZSZERZONEGO MODELU UNIQUAC DO
OPISU ROWNOWAGI PROCESU KARBONIZACJI
W TECHNOLOGII SODY AMONIAKALNEJ. WSPOLCZYNNIKI
AKTYWNOSCI W FAZIE CIEKLEJ

Instytut Inzynierii Chemicznej i Proceséw Ochrofgodowiska, Politechnika Szczéska,
Al. Piastow 42, 70-065 Szczecin

Zaprezentowano literaturowe dane swiadczalne réwnowagi ciecz — cialo state dla uktadu
NaHCO,—NHHCO;—H,0 i NaHCQ~NaCl-HO, dla temperatury w zakresie od 288,15 do 323,15 K
Poprzez zastosowanie rozszerzonego modelu UNIQUAZhagzono wspotczynniki aktywia. Dane
oraz wyniki przedstawiono w formie graficzne;.

The liquid — solid equilibria are presented foertture data on the NaHGINH,HCOs—H,O and
NaHCO,—NaCl-H0 systems in the temperature range 288,15 — 323,Ab extended UNIQUAC model
is used to calculate the mean activity coefficiehite literature data and results are presentrmof graphs.

1. WPROWADZENIE

Karbonizacja solanki amoniakalnej jest podstawovpyotesem w produkcji sody
amoniakalnej metadSolvaya. Proces ten zachodzi w kolumnach karbowzgch,
w ktérych mieszanina reakcyjna sktada zi 3 faz: stalej, cieklej i gazowej. o
wytracanego bikarbonatu sodowego ina w przyblzeniu okrdli¢ na podstawie
szczegotowej analizy zachowania sktadu oraz poprzez olélenie wptywu ré@nych
czynnikbw na stan rownowagi. Istniejézne typy modeli skncych do opisu
rownowagi dla elektrolitbw, np. model Pitzera [Kéry charakteryzuje siduza
iloscia parametréw, czy temniej zlazony, ale réwnie skuteczny model UNIQUAC
w wersji rozszerzonej [2, 3].

Celem niniejszej pracy jest zastosowanie rozszegmmmodelu UNIQUAC do
wyznaczenia wspotczynnikéw aktyw§wd sktadnikow fazy cieklej uktadow
trojsktadnikowych w produkcji sody amoniakalnej. Dwyznaczenia danych
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réwnowagowych wybranych ukladéw konieczna jest amagé wspdtczynnikow
aktywnaici. Dane oraz parametry modelu sgloe do ich wyznaczenia zostaty
zaczerprgte z dostpnej literatury [3—7] i nagpnie przedstawione w postaci
graficznej.

2. ROWNOWAGA TEMODYNAMICZNA PROCESU KARBONIZACJI

Do opisu stanu rownowagi jonowej stosuje §iedni potencjat chemicznyy.,
orazsredni aktywna¢ molalm, an., jonéw elektrolitu w roztworze. Wyfane g one

za pomog rowna (1) i (2), gdziew =v, +v_, [1].

U, =V, =Vl + RTIn(am;j (1)
m

1

a =l By =) s ) Em. @

Jak wynika z powsszych rowna wystarczy znajomi@ $redniego stzenia
w roztworze, m, oraz sredniego wspéiczynnika aktywsd, ., aby wyznaczy
sredni aktywna¢ wodnych roztworow elektrolitow.

W procesie karbonizacji mamy do czynienia z abgargeutlenku wgla przez
roztwér solanki amoniakalnej. Sumarygzmeakc tego procesu mma zapisé
w nastpujacy sposaob [8]:

NaCl + NH; + CO, + H,0 = NaHCQ + NH,Cl — 112,4 kJ ©)

Jednak w rozwaaniach nad zaimosciami rOwnowagowymi przyjmuje &ize
proces ten w roztworze wodnym ama wyrazé rownaniem (4), [8].

NaCl + NHHCO; = NaHCQ + NH,Cl — 11,3 kJ 4)

Niniejsza praca jest etapem paowym matematycznego opisu réwnowag
w analizowanym procesie. W zyzku z tym, aby w kacowym efekcie da@g do opisu
ilosciowego rownowagi, ktéry jest ukladem 5-skiadnikomyy naley najpierw
sprawdz¢ jak zachowuyj sk kolejne sole w uktadach 3-sktadnikowych. W tympata
zajeto sk dwoma uktadami: (1) NaHCGG- NHHCO; — H,O oraz (2) NaHC@- NaCl
— H,0, w ktérych wystpuja nastpujace réwnowagi jonowe oraz fazowe:

H;0 (aqy <> H" + OH NaHCQ; (o <> Na" + HCOy
NaCl aq <> Na" + CI NH4HCO; (agy <> NH," + HCOy
NH,HCO; (aq> NHHCO; (o)
NaHCQ; (g <> NaHCQ (5
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NaCl (aq) < NaCl (s)

3. MODEL TERMODYNAMICZNY

Do opisu réwnowagi ciecz — cialo stale w niniejszgiacy postaono sé
rozszerzonym modelem UNIQUAC, ktorego ogopostd przedstawiono za pomgc
réwnania (5), [2].

G® =G, +Gg +Gp_y 5)

Model ten sktada siz 3 cztonéw uwzgidniajacych: ksztalt i rozmiar estek, G,
sity ich wzajemnego oddziatywani&Fx, oraz moc elektrolitowG p.y.

Wspdtczynnik aktywnéci sktadnikai, ), okrelono za pomog zaleznaosci (6), [2].
W rozszerzonym modelu UNIQUAC zaileon przede wszystkim od apsciowego
i powierzchniowego wspo6iczynnika czystego skladnikmaz od parametru
energetycznego dla kadej paryij sktadnikow.

o ——
RT

on

Iny, = (6)

L JP T,

Jako ze wyznaczony z cztonu Debye — Hickela wspoétczyraliywndici jest
asymetryczny, dla pozostatych 2 cztonéw uwdgiono rownania (7) i (8), [2].

2
In < :1+In(ij—i—E @) [E1+|n(ﬂj_ﬁ} )
W) Tw 2 Wai ) Twd

Iny® =q, [tﬂ.— ln(l'Pwi )_ LPiw] (8)

Asymetryczny wspotczynnik aktywsdoi skfadnikai oraz symetryczny dla wody
wyznaczono kolejno z rowhng9) i (10).

Iny, =Iny =Iny™  +Iny* =Iny"F +Iny " )
In Vw =In yvlj +1In vav{ +1In yv?_H (10)

Z otrzymanych wspoétczynnikow aktywém poszczegolnych jonowsrednie
wspoétczynniki aktywnéci molalnej wyznaczono za pompmwnania (11), [9].
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1
v

Voo = v 722) 11)

4. OPRACOWANIE DANYCH LITERATUROWYCH

Ponizej w formie graficznej zaprezentowano izotermy reszzzalnéci w stanie
rbwnowagi ciecz — cialo state dla uktadu: (1) NaHGONHHCO; — H,O oraz
(2) NaHCQ — NaCl — HO dla temperatury w zakresie od 288,15 do 323,1SKady
mieszanin wyrzono w % masowych. Dane rownowagowe, ktére paobudo
sporadzenia rys. 1i 2 zaczerpid z prac [5 — 7].

—8—T=303,15K
—@—T=313,15K
—A—T=323,15K

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

NaHCO;

Rys.1. Izotermy rozpuszczakw uktadu NaHC@-NHHCO;—H,0
Fig.1. Solubility isotherms in the NaHGENH,HCO;—H,0 system
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- 0 R100
—B—T=28815K H,O
—0—T=20815K 10
—A—T=31115K

0 10 20 30 40 50 60 70 8 90 100
NaHCO;,

Rys.2.1zotermy rozpuszczalsoi uktadu NaHC@-NaCl-HO
Fig.2. Solubility isotherms in the NaHGE&NaCl-HO system

W Tabelach 1 i 2 przedstawiono literaturowe daneampatrow u,-io, u,-iT oraz
wspoétczynnikowr, g modelu dla poszczegdinych skladnikow w danym wkid<tore
zaczerprgto z prac [3, 4].

Tabela 1. Wsp(’)lczynnikijio, qiT do wyznaczenia parametru energetycznggmodelu [3, 4]
Table 1.uji°, qiT parameters for calculating the UNIQUAC interactérergy parameters [3, 4]

Uktad 1: NaHCQ@ — NHHCO; — H,0 Uktad 2: NaCl — NaHC®- H,0
Sktadnik i | Sktadnik j i u Sktadnik i | Sktadnik j B u
H,O H,O 0 0 HO H,O 0 0
H,0 Na 733,2863| 0,48719 g Na 733,2863| 0,48719
H,0 NH,* 52,7305 | 0,5092 0 Cr 1523,393| 14,631
H,O HCO, | 577,0502| -0,3879% 10 HCO, | 577,0502| -0,3879%
Na* Na" 0 0 N& Na" 0 0
Na* NH," 384,051 | -0,5545 Na cr 1443,23 | 15,635
Na* HCO; 1101,92 1,829 Na HCO; 1101,92 1,829
NH, NH," 0 0 Cl cr 221481 | 14,436
NH,* HCO; 505,545 | -0,008 cl HCO; 1736,62 | 14,035
HCOy HCO; 771,038 | -0,0198 HCO HCO; 771,038 | -0,0198
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Tabela 2. Wspotczynniki g rozszerzonego modelu UNIQUAC [3, 4]
Table 2. UNIQUACr andq parameters [3, 4]

Sktadnik i r q
H,0O 0,92 1,4
Na" 1,4034( 1,199
NH," 4,8154| 4,6028
Cl 10,386( 10,197
HCO;5 8,0756| 8,6806

5. WYZNACZANIE WSPOLCZYNNIKOW AKTYWNOSCI

Do wyznaczenia wspétczynnikdw aktywdod zastosowano rozszerzony model

UNIQUAC. Dane literaturowe odgnie NaHCQ, NHHCO; oraz NaCl wyraono

w molalndciach, m [molikg H,0)"], molach,n, [mol], oraz w % masowych. Dla
kazdego sktadnika ukladu wyznaczono jonowe or&zdnie wspotczynniki
aktywnaci.
Na rys. 3—6 zaprezentowano graficznie zadéci wyznaczonych z rozszerzonego
modelu UNIQUAC wspoiczynnikébw aktywloi
molalnaci danego zwizku w uktadach (1) i (2).
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Rys.3. Zalenosci wspdtczynnikow aktywnéei jondw a) Na i b) HCO; od molaingci NaHCGQ,
Fig.3. lonic activity coefficients for NaHGGolutions
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Rys.4. Zalenosci wspdtczynnikow aktywnéi jondw a) NH' i b) HCO; od molalngci NH;HCO;
Fig.4. lonic activity coefficients for NHHCO; solutions

W uktadzie (1) NaHC@- NH,HCO; — HO, w pocatkowym zakresie sken jako
faza stata wyspuje wodorowglan amonu. Po przekroczeniu punktu eutonicznego
pozostaje w roztworze staly wodoreglan sodu. Jak wynika z rys.3 wspoétczynnik
aktywndici Na" maleje ze wzrostem molalém, natomiast HCQ rosnie do momentu
osiagnigcia punktu eutonicznego. W zakresie zagych stzen NaHCQ mamy
tendencje odwrotne.

Wspdtczynniki aktywnéci kationow wystpujacych w ukladzie (1) zawiergjsie
w granicach od 0,05 do 0,4, a dla HC@ zakresie od 0,7 do 1,1. Ze wzrostem
temperatury wspotczynniki kationdw majepatomiast anionow rogn

Na rys.5 i 6 przedstawiono zatesci wspotczynnikéw aktywnéei jonéw od
molalngci obu soli w uktadzie (2) NaHCGG- NaCl — HO. Punkty na wykresach
odpowiadaj przede wszystkim NaHGQv fazie statej.
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Rys.6. Zalgnosci wspdtczynnikow aktywnéei jondw a) Na i b) CI od molaingci NaCl
Fig.6. lonic activity coefficients for NaCl solutisn

W przypadku jonu HC® wartasci wspdétczynnikdw aktywneei poczitkowo maj
wartas¢ koto 16,1, a nagpnie malej ze wzrostem gtenia do ok. 0,7. Zeli chodzi
0 zalenos¢ wspoétczynnikow od temperatury, to dla NaCl jest maznaczny. Dla
jondéw Na z NaHCQ wptyw ten ze wzrostem &tenia staje gibardziej widoczny i
w pocatkowym zakresie.

Wspodtczynniki aktywnéci kationu N& wystepujacego w uktadzie (2) wynosod
0,03 do 0,4. Natomiast dla anion6éw zakresy wartdych wspoétczynnikow s
wieksze: dla Clwynosz od 1,1 do 41,4.
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Na rys.7 i 8 przedstawiono zafesci srednich wspotczynnikéw aktywrdoi od
molalnaci danego skladnika, odpowiednio w uktadach (B)i (

a) 0.55 b) 0.55
0T =2303,15K OT=303,15K
eT=s135K) B O 050 AT=32315K
0.50 _
AT=323,15K o A o ®T=313,15K
]
|:|D ® A 045 @
| o © [n]
0451 0g o De A YNH4HCO3 on
YNaHco3 . Opg e & 0.40 A g
® o8 2 Ae
0.40 (J
A m o, AAA 0.35- o d A
4
0.35 ‘ : ‘ : 0.30 ‘ . :
0.0 0.4 0.8 1.2 1.6 2.0 0.0 2.0 4.0 6.0 8.0
Myarcos: [Mol/kg HO] Munancos [Mol/kg H,0]

Rys.7. Zalenosci srednich wspotczynnikow aktywioi a) NaHCQ i b) NH;HCO; od molalndci
Fig.7. Mean activity coefficients for NaHG@nd NHHCO; solutions

0.8 13
a b _
) oT=28815 ) 0T =288,15 K A
o K ®T=20815K ,,,‘ﬂ
%A oT = 298,15 1.1 AT =311,15K A
07| ©® K a
) oe A
L ) A ]
g A 1.0 &
YnaHCO3 e A Ynac A
(4 A
061 oe , .I:ID
o® A 0.8 °
o® s A 4
*pa Q\?D
'AA ”
0.5 ‘ : ‘ Ap 0.6 Lae® ‘ :
0.0 0.4 0.8 12 16 0.0 15 3.0 45 6.0 75
Myarcos [Mol/kg H,0] Myaci, [Mol/kg H,0]

Rys.8. Zalenoici srednich wspotczynnikéw aktywsoi a) NaHCQ i b) NaCl od molalngci
Fig.8. Mean activity coefficients for NaHG@nd NaCkolutions

Srednie wspoiczynniki aktywrsgi dla zwiazkéw NaHCQ, NH,HCO; i NaCl
przyjmuja wartcici nizsze nk dla anionow i wysze nk dla kationéw. W uktadzie (1)
dla wodorowglanu sodu wartei tych srednich wspotczynnikéw wynosity od 0,37 do
0,53, a dla wodorogglanu amonu od 0,32 do 0,5. Natomiast dla uktadu (2
w przypadku NaHC@wspdiczynniki mieszegsie w granicach od 0,5 do 0,78, a dla
NaCl od 0,6 do 1,6.
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WNIOSKI

» Wartcsci wspotczynnikdéw aktywnixi kationow: Na oraz NH™ mieszcz sig

w granicach od 0,03 do 0,4, dla HCOd 0,7 do 16,1, natomiast dla €akres ten jest
wiekszy od 1,1 do 41,4.

« Ze wzrostem temperatury majeyspotczynniki aktywnéci kationdw, natomiast

anionéw rosa.

« Wplyw temperatury na wspoétczynniki aktywsod jonéw N& i CI” w uktadzie

NaHCQ; — NaCl — HO jest nieznaczny.

« Srednie wspotczynniki aktywriei elektrolitow osigaja wartcici wigcksze nk 1

np. dla NaCl.

OZNACZENIA-SYMBOLS

— stata Debye — Hiickela, %ol

Debye — Huickel constant

— aktywnd¢ molalna, mdkg*

molal activity

— stata réwna 1,50 Kgiol™Y?

constant equal 1,50

— nadmiarowy molowy potencjat termodynamiczniinal™®
excess Gibbs energy

— sita jonowa, mdfkg H,0)*

ionic strength

— molalng¢, molikg H,O)*

molality

— masa molowa wody, kiol*

molar mass of water

— liczba moli, mol

mole number

— parametr powierzchniowy czystego sktadnika
surface area parameter

— stata gazowa, mol* K*

gas constant

— parametr okjosciowy czystego sktadnika
volume parameter

— energetyczny parametr binarny

interaction energy parameter

— liczba koordynacyjna

coordination number

—tadunek jonu

charge of ion

— wspotczynnik aktywnizi molalnej

molal activity coefficient

— standardowy potencjat chemiczny jonéw elekinplidmol™
standard chemical potential

— potencjat chemiczny elektrolitu w roztworzehdl™*
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chemical potential

v — wspotczynnik stechiometryczny
stoichiometric coefficient
4 — parametr energetyczny

energy parameter

INDEKSY DOLNE | GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

D-H — czton Debye — Hickela
Debye — Huckel term

i — sktadnik i
component i

j — skiadnik j
component j

K — czton kombinatoryjny
combinatorial term

R — czton residualny
residual term

w —woda

water

— warta¢ srednia

mean value

+/- — kation/anion
cation/ anion

* — asymetryczny
unsymmetrical

I+
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MALGORZATA KLEJNY, ZDZISLtAW JAWORSKI, BARBARA ZAKRZEWSKA, £ UKASZ GRALLA

USE OF THE EXTENDED UNIQUAC MODEL TO DESCRIBE EQUILIBRM FOR THE
CARBONIZATION PROCESS IN THE SODA ASH TECHNOLOGY. THE AGAITY
COEFFICIENTS FOR LIQUID PHASE

The basic part in the Solvay method of producindilsm carbonate is carbonization. This process
proceeds in the carbonization column where thetireasystem consists of three phases: vapor, liquid
and solid.

The thermodynamic model used in this work to déscactivity coefficients for aqueous solutions
containing ions like (Na NH,") (CI, HCGO;) is the Extended UNIQUAC model. This model consigts
the three terms: a combinatori&fy, a residualGFg, and an electrostatic (Debye—Huick@fp ., term.
The activity coefficient for speciés y, is obtained by partial molar differentiation afided by eq. (5).
The Extended UNIQUAC model is depended of the voland surface area parametersnd g; for
species and the interaction energy parametgréor the interaction between speciesnd,).

In Tab. 1 and 2, the parameters for the systemd imséhis work are given. Equilibrium data are
presented in graphical form for the (1) NaHERQH,HCO;-H,0 and (2) NaHC@-NaCl-HO systems in
the temperature range of 288.15 — 323.15 K. FigsdlL2 show phase diagrams for the (1) and (2) syste
at three different temperatures.

The model ionic activity coefficients calculatedthvithe Extended UNIQUAC for NaHGO
NH4HCGO; and NaCl for concentrations up to 2, 8 and 7 malakhree different temperatures are shown
in Fig.3 — 6. In Fig.7 and 8, the mean activityfficeents for the (1) and (2) system are presented.
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WPLYW STRUKTURY PRZEPLYWU SPALIN NA STOPIE
USUWANIA NOx W PROCESIE RADIACYJNEGO
OCZYSZCZANIA SPALIN

Instytut Chemii i Technikiatrowej, ul. Dorodna 16, 03-195 Warszawa

W procesie radiacyjnego oczyszczania spalin, eaatgstarczana jest do procesu za pamagzki
elektronéw z akceleratora. W zwku z niejednorodnym rozktadem dawki energii w teede, istotny
wplyw na usuwanie zanieczyszézgiazowych zwlaszcza NOwywiera struktura przeptywu spalin.
Struktura przeptywu powinna bydostosowana do rozktadu dawki energii w sposObewapcy
najwiekszy udziat przeptywu w strefie o maksymalnej apsprdawki. Na podstawie zmierzonego
rozktadu dawki energii w przemystowej komorze napieniowania spalin, przeprowadzono prace
studialne dotyczce modyfikacji konstrukcji reaktora z wykorzystamiemetod CFD. Na podstawie
uzyskanych wynikdw mma stwierdzi, ze rozpatrywane rozwzania pozwalaj na istotne obuenie
Zuzycia energii w rozpatrywanym procesie.

In the process of electron beam flue gas treatntiea@tenergy is supplied to the process by means of
electron beam. The dose distribution is not unifamd flue gas flow pattern impacts very intensive o
the process. The gas flow pattern shall be coselatith dose distribution in the way allowing the
highest flow rate in the zone of the maximal ddssoaption. Based on the measured dose distribution i
the existing industrial EBFGT reactor, the studiastlee reactor construction with use of CFD methods
were carried on. The obtained results indicatet, tie considered solutions allow for reduction o t
energy consumption in the process.

1. WPROWADZENIE

Problem ograniczenia emisji szkodliwych substandip $rodowiska jest
problemem cigle aktualnymSwiadcz o tym wchz zaostrzajce s normy emisji,
jak i rozszerzanie obowZujacych norm prawnych o coraz nowe substancje.
Spetnienie tych wymagawymusza budow kolejnych instalacji kontroli emisji, co
powoduje komplikag catego ukiadu. Dlatego #e poszukuje & sposobow
pozwalajcych na jednoczesne usuwanie wielu zanieczyszzgazow odlotowych.
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Radiacyjna technologia oczyszczania spalin jeshajed dwoch technologii
pozwalajcych na jednoczesne usuwanie wielu zanieczygzzzepalin, ktére zostaty
zastosowane w warunkach przemystowych. Technoldgiazostala opracowana
i wdrozona do usuwania SQ NO,. Dodatkowo w procesie zosiajisunete inne
zanieczyszczenia kwae takie jak HCl oraz nagiuje rozklad lotnych zvazkow
organicznych (VOC) [1]. Zastosowane rozmanie charakteryzuje esiprostoy
budowy i obstugi, co pozwala na osgdmas¢ zaréwno kosztow, jak i miejsca. Jest to
szczegolnie wane w przypadku modernizacji istrdejych obiektow przemystowych.
Ponadto powstagy produkt uboczny nadajeestlo wykorzystania rolniczego jako
nawdz sztuczny, przez co omawiana technologia estesem bezodpadowym.
Skuteczné¢ usuwania zanieczyszaze nie odbiega od typowych wakm
charakteryzujcych instalacje konwencjonalne. Powye zalety sprawigj ze
omawiana technologia jest konkurencyjna w stosumku znanych technologii
konwencjonalnych.

Istota radiacyjnej metody oczyszczania spalin pelag utlenieniu SOdo SQ
oraz NO do NG a nasfpnie w reakcji z par wodm i amoniakiem wytworzeniu
aerozolu odpowiednich soli amonowych+f2, co w przypadku N mazna
przedstawd za pomoa réwnania (1):

NO O PP - No, O - HNO; Ot~ NH,NO; (1)

O ile w przypadku tlenkbw azotu rmma wyr&ni¢ jedna gtowrn drog;
powstawania azotanu amonu, ktérej wydafnazalezry przede wszystkim od
pochfonitej dawki promieniowania, usuwanie sgachodzi wedtug dwoch gtéwnych
mechanizmdw reakcji termicznej (2) i radiochemig43g.

SO, O~ (NH5),S0, 0P ~ (NH,),SO, (2)
so 0% - so O~ H,SO, O~ (NH,),SO, ©)

Reakcja termiczna biegnie przez tworzenie adduktds),.SO, bez udziatu wizki
elektronow i jej wydajn&t zalery od temperatury i wilgotrimi spalin. Z kolei dawka
oraz stzenie amoniaku wptywaj istotnie na wydajn@ reakcji radiochemicznej.
Catkowita wydajné¢ odsiarczania jest zatem symbu reakcji, co wyraa rownanie

(4) [5].
Nso2=N1(®,T) +N2AD, anpsz, T) (4)

Powyzsze procesy zachoglzw reaktorze pod wpltywem energii dostarczonej
w postaci wazki elektronéw. Z punktu widzenia pnierii chemicznej komora
reakcyjna jest reaktorem rurowym z przeptywegglyim zaopatrzonym w dwa okna
z folii tytanowej umieszczone w goérnejesei komory, pozwalajce na przenikanie
wiazki elektrondw do komory reakcyjnej. Schemat reektprzedstawiony jest na
rys.1.
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Rys. 1. Schemat reaktora do radiacyjnego oczyszazgailin
Fig. 1. Scheme of the EB reactor

Skuteczné¢ usuwania zanieczyszazen obu przypadkach zate od r&nych
zestawow parametrow [6]. Podstawowym parametrenywagjhcym na skuteczri
odsiarczania jest temperatura, wilgathoi stezenie reagenta — amoniaku.
Zapewniagc optymalne warunki procesu, wysokie stopnie ugtiai SQ mazna
uzysk& juz dla niewielkich dawek energii ¢du 4-6 kGy. Z kolei dawka energii
dostarczonej do procesu w postacazid elektronow jest podstawowym parametrem
w procesie usuwania tlenkéw azotu, przy czym uzyskavysokiej efektywngci
procesu wymaga dych dawek energii. Zaycie energii w procesie usuwania NO
jest znacza czscia catkowitego zuycia energii w instalacji oczyszczania spalin
metod, radiacyjra. Dlatego te celowymi g prace rozwojowe mage na celu
obnizenie zuycia energii w tym procesie.

W procesie radiacyjnego oczyszczania spalin fundéeym parametrem
warunkupcym konstrukej reaktora jest rozklad dawki promieniowania. Rodkdan
jest silnie nierébwnomierny, przy czym najmgge wartéci wystpuja pod oknem
akceleratora, przez ktére wprowadzana jegzkd elektronoéw do komory reakcyjnej.
Przyktadowy rozkiad dawki promieniowania w przekropoprzecznym reaktora
ilustruje rys.2.
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Rys. 2. Rozktad dawki w przekroju poprzecznym reaktBrawka podana w kGy
Fig. 2. Dose distribution in the reactor crossisectDose measured in kGy

Celem pracy byta modyfikacja konstrukcji reaktoazwalapca na dostosowanie
profilu predkosci do rozktadu dawki, co pozwolitoby na popraefektywndgci pracy
urzadzenia.

2. OPIS METODY

Stopier usuniécia NQ, dla jednostopniowego napromieniowania w przypadku
idealnym — brak rozktadu dawki, opisuje empirychoenuta Wittiga [5].

N = (INOdJo - [NO,J)/ [NOyJo = ki(1-exp(-kD/[NO,]o)) ®)

Formuk (5) zmodyfikowano dla przypadku wielostopniowegpromieniowania
przy uwzgkdnieniu nierébwnomiernego rozkladu dawki, wyznageajstzenie
wylotowe NQ, z n—tego stopnia napromieniowania dla i-tej stmefykiadu dawki.
Dodatkowo uwzgidniono rozktad pydkosci gazu w reaktorze. Zmodyfikowan
formule Wittiga przedstawia nagiujace rownanie:

[NO,'s = [NOJon [1—ki(1—exp(-kyiDn(us/t)/[NOyJon))] (6)

Modelowanie usuwania NO prowadzono dla reaktora z dwustopniowym
napromieniowaniem o nagujacych parametrachérednica komory 2,5 m, dtugé
komory 11 m. Zatpono przeptyw spalin w temperaturze 70°C na 50 08@'mzas
stezenie wlotowe NQ- 248 ppm.

Dla celow modelowania rzeczywisty rozktad dawkitza®no 4 strefami rozktadu
dawki o rownych powierzchniach i wyznaczono wspgitki chlonndgci dawki



Whplyw struktury przeptywu spalin ...

sredniej dla stref i=1 — 4, ktére wynaszy; = 2,29, y = 0,99, y = 0,54, y = 0,19.
Strefy te przedstawiono na rys.3.

Rys. 3. Rozktad dawki w przekroju poprzecznym reaktod strefy
Fig. 3. Dose distribution in cross — section otteafor 4 zones

Do obliczer przyjeto nast¢pujace zalaenia:
1. Stzenie wlotowe NQ do 1-go stopnia napromieniowania jest identyczae n
wlocie do kadej strefy rozkladu dawki i wynosi [N3.
2.  Stezenie wlotowe NQ do 2-go stopnia hapromieniowania jest rowrggestiu
NO, na wylocie z 1-go stopnia nhapromieniowania.

3. Na wylocie reaktora wyspuje idealne mieszanie spalin opuszazgih strefy
ostatniego stopnia napromieniowania.

Modelowanie wykonano dla reaktora dwustopniowegéwnym podziale dawki
na oba akceleratory. Uktady rownenodelowych usuwania Nbejmuj wylotowe
stezenia NQ z 1 i 2 stopnia napromieniowania wyoe nasipujacymi
zaleznosciami:

[NOJ1' = [NOJo[1-ka(1-exp(-kyi(Us/)0.5D/[NOJ0))] (7)

[NO,J2' = [NOJ'1[1-ky(1-exp(-kyi(Us/u)0.5D/[NQ]'1))] 8)
Stezenie NQ na wylocie reaktora okéka zaleznosé:

NO, ], =0.25%INO, . ©
i=1

Stopier usungcia NQ, okresla zalenos¢:

n = 100([NQJo — [NOQJouw)/ [NOxo (10)
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W oparciu o zaleosci (7+10) wyznaczono na podstawie danych
eksploatacyjnych state;kk, przy zastosowaniu procedury optymalizacyjnej wg
algorytmu Hooka — Jeevesa [7]. Uzyskane waitstatych wynosg k;=0,9; =39,33
ppmkGy™. Wspoétczynnik korelacji dopasowania modelu wyr®9i888.

Modelowano stacjonarny, turbulentny przeptyw gazu reaktorze (liczba
Reynoldsa dla przeptywu spalin 50 006G wynosi okoto B10° na wlocie do
komory), w systemie oprogramowania CFD wersja FLUEBIO. Wykorzystujc
kody obliczeniowe mechaniki ptynéw dla danej geaimetkladu wyznaczono
struktue przeptywu rozwizujac dla przypadku tréjwymiarowego (3D) stosowny
uklad rowna Naviera-Stockesa i 4itosci oraz wykorzystujc standardow
procedug k-e dla domknécia uktadu rowna dla przeptywu turbulentnego. Z uwagi
na niewielki spadek énienia statycznego spalin w reaktorzeduz kilkudziesgciu Pa,
przeptyw spalin potraktowano jako przeptyw ptynesoisliwego.

Na podstawie uzyskanych profili przeptywu gazu wzeghrojach reaktora
odpowiadajcych osi okna akceleratora, okiano sredni predkosé i przeptyw spalin
w kazdej strefie rozkladu dawki w tym przekroju. Ngstie korzystajc
Z przedstawionej powgj zmodyfikowanej formuty Wittiga obliczano skutexgé
usuwania N@Qw reaktorze.

3. UZYSKANE WYNIKI

Modelowanie prowadzono dla nggtijacych wariantéw konstrukcji reaktora:

Wariant 1 — reaktor prosty, wlot — waleci@dnicy 2 m, komora reakcyjna — walec
o dhugaci 11 m isrednicy 2,5 m, wylot — walec érednicy 2 m; wiot
i wylot umieszczone symetrycznie i pokone z komear za pomog
stazkow scietych.

Wariant 2 — wlot — walec érednicy 2 m nachylony podatem 15° do osi komory,
przylegajcy do dna komory, komora — walec o di&gioll m isrednicy
25m, 4m od wlotu do komory kierownica w postaiustronnej
skoczni o wysokéri 0,4 m i nachyleniu 15° do dna komory, wylot —
walec osrednicy 2 m umieszczony centralnie.

Wariant 3 — wlot — walec érednicy 2,41 m nachylony podiem 15° do osi komory,
przylegajcy do dna komory, komora —walec o dtggioll m isrednicy
2,5 m, w komorze umieszczone dwie kierownice w gaistbustronnych
skoczni nachylonych podatem 15° do dna, pierwsza skocznia przy
wlocie do komory o wysokai 0,2 m, druga skocznia 4 m od wlotu do
komory o wysokéci 0,4 m, wylot — walec drednicy 2 m umieszczony
centralnie.

Wariant 4 — wlot — walec érednicy 2 m nachylony podatem 15° do osi komory,
przylegajcy do dna komory, komora —walec o dhagioll m isrednicy
2,5 m, w komorze umieszczone dwie kierownice w geistbustronnych
skoczni nachylonych podatem 15° do dna, pierwsza skocznia 0,4 m



Whplyw struktury przeptywu spalin ...

przed wlotem do komory o wysodm 0,25 m, druga skocznia 3,6 m od
wlotu do komory o wysokiei 0,5 m, wylot — walec Grednicy 2 m
umieszczony centralnie

Schemat opisanych wariantéw konstrukcji reaktoegstawia rys.4.

wariant 1
_______________________ — bl
wariant 2
6_" ________ —_— O .
a 1 ——— _
wariant 3

Rys. 4. Schemat rozpatrywanych wariantéw konstrukegjktora
Fig. 4. Scheme of the considered variants of thetog construction

Wyniki symulacji przeptywu przedstawiono w formieorkuréw sktadowe;j
predkosci w kierunku przeptywu gazu tzn. skiadowej x w avgym podiznym
przekroju komory. Kontury te przedstawgayysunki 5-8. *(rysunki w wersji
kolorowej g dostpne u Autorow lub w Redakcji czasopismla rysunkach
zaznaczoneasdodatkowo przekroje poprzecznedee w odlegtéci 2,5 mi 8,5 m od
wlotu do komory - w miejscu lokalizacji osi akced&rrow.
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Rys. 5. Kontury rozktadu pdkosci w ptaszczynie osiowej — wariant 1
Fig. 5. Contours of x velocity in axis plane for izaut 1
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Rys. 6. Kontury rozktadu pdkosci w ptaszczynie osiowej — wariant 2
Fig. 6. Contours of x velocity in axis plane for ieeut 2
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Rys. 7. Kontury rozktadu pdkosci w ptaszczynie osiowej — wariant 3
Fig. 7. Contours of x velocity in axis plane for ieeut 3
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Rys. 8. Kontury rozktadu pdkosci w ptaszczynie osiowej — wariant 4
Fig. 8. Contours of x velocity in axis plane for izaut 4
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Przedstawione kontury rozkladu egkosci wskazuj na pozytywny wplyw
zastosowanych zmian konstrukcyjnych zmiegeggh do dostosowania struktury
przeptywu spalin w procesie radiacyjnego usuwar@g 8b rozkltadu dawki (warianty
2, 3, 4). Strumig gazu kierowany jest do goérnej eSei reaktora, przy czym
dominupcy wptyw ma tutaj kierownica umieszczonarmdkowej czsci komory oraz
nachylenie kréca wlotowego. Kierownica umieszczona w przedniegcizkomory
peini rok korygupca dla profilu pedkosci gazu pod pierwszym stopniem
napromieniowania (akceleratorem).

Na podstawie wyznaczonych profiligakosci dla przekrojow 2,5 m oraz 8,5 m
okreslono sredni, predkos¢ gazu w poszczegdéinych strefach rozkladu dawkiyw t
celu dla wariantow 2, 3 i 4 naniesiono izolinie kazlu dawki na kontury rozktadu
predkosci dla rozpatrywanych przekrojow, a ngstiie okrélono udziat
powierzchniowy poszczegolnychegkosci (oznaczonych skalbarwry) w stosunku
do powierzchni danej strefgredni predkos¢ w strefie uzyskano jasredni wazong
predkosci sktadowych, gdzie wagami byly udziaty powierzidwe poszczegdélnych
predkosci. Dla wariantu 1 rozklad pdkosci uznano za wyréwnany i prayp sredni
predkos¢ przeptywu rown dla wszystkich czterech stref rozkladu dawki.
Przyktadowe profile rozkladu gakosci z naniesionymi granicami stref dla wariantu 4
przedstawia rys.orys.9w wersji kolorowej jest dogbny u Autoréw lub w Redakciji
czasopisma).
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Rys. 9. Kontury rozktadu pdkosci w ptaszczynie poprzecznej 2,5 m (A) i 8,5m (B) — wariant 4
Fig. 9. Contours of x velocity in cross section &%A) and 8.5m (B) — variant 4

Przyjgto zataenie,ze cata ohjtos¢ gazu z i-tej strefy przekroju 2,5 m przeptywa
do odpowiadajcej jej i-tej strefy w przekroju 8,5 m, co bylo miedne, aby za
wlotowe stzenie NQ dla drugiego stopnia napromieniowania uznsizenie
wylotowe NQ ze stopnia pierwszego (brak mieszaniagdzy strefami). Dla
zachowania agtosci przeptywu éredniono pgdkosci w i — tych strefach rozkiadu
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dawki dla przekrojéw poprzecznych 2,5 m i 85 m. Ny te zamieszczono
w Tabeli 1.

Tabela 1. Rozkiad pdkaosci w strefach rozktadu dawki dla wariantéw modelatvy

Predkosci srednie w strefach (i) rozktadu dawki [&t]
Strefa Wariant 1 Wariant 2 Wariant 3 Wariant 4
rozktadu
dawki (i) | 2,5 8,5 ui 25 | 85 ui 25 | 85 ui 25 8,5 ui
m m m m m m m m

1 283| 2,83 2,83 308 318 3.1 3,2 3|2 3,2 3,2 319,22
2 283| 2,83 2,83 30% 312 31 31 3|1 3,1 313 83,031
3 283| 2,83 2,83 281 29f 29 2.9 2|9 29 2/85 92929
4 283| 2,83 2,83 203 218 21 2,1 2|1 2,1 1,9 2,12,0

Srednia

predkosé 2,83 2,8 2,83 2,8
Usy

Obliczone érednie pedkosci spalin w strefach rozkladu dawki uptiviaja
wyznaczenie stopnia usuwania Nda rozpatrywanych wariantéw przy zastosowaniu
zaleznosci (6)+(9). Analizupc uzyskane profile gdkosci zauwaono, ze obecnéé
kierownicy zlokalizowanej pomadzy akceleratorami powoduje réwniezjawisko
lokalnego mieszania spalin opuszezgich strefy 3 i 4 rozktadu dawki z pierwszego
stopnia napromieniowania. Wplyw ten uwahhiono dla wariantow 2, 3, 4
modyfikujac zalenosé¢ (7) dla stref 3 i 4 nagpujaco:

[NO,J%, = [NOJ* [1—k 1(1—exp(-kys(Us/Us)0,5D/[NO]¥))] (10)
[NO,J*2 = [NOJ* [1—k 1(1—exp(-ky4(Us/Us)0,5D/[NO]¥))] (11)
[NO,J* = (Us[NOx]31 + W [Nox]4l)/( Us + W) (12)

gdzie:
[NO,J* — stezenie NQ na wlocie do 3 i 4 strefy rozktadu dawki drugiegiopnia
napromieniowania.
Uzyskane wyniki oblicze przedstawiono w tabeli 2. Zalwos¢ skutecznéci
usuwania tlenkow azotu od dawki dla reaktora prpedyfikacp (wariant 1) oraz po
modyfikacji konstrukcji (wariant 4) ilustruje ry€1
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Tabela 2. Skuteczié usuwania NQw zaleznosci od zaabsorbowanej dawki promieniowania dla
omawianych wariantéw konstrukcji reaktora

Dawka [KGy] . Skgtecznéc’ usuwania N.Q .
Wariant 1 Wariant 2 Wariant 3 Wariant 4
0 0,00 0,00 0,00 0,00
0,8 10,41 10,87 10,88 10,89
1,2 15,21 15,89 15,92 15,93
1,6 19,72 20,64 20,67 20,69
2 23,96 25,09 25,15 25,18
2,4 27,93 29,27 29,35 29,39
2,8 31,62 33,17 33,28 33,34
3,2 35,04 36,80 36,94 37,01
3,6 38,21 40,16 40,34 40,43
4 41,14 43,28 43,49 43,60
4.4 43,85 46,16 46,40 46,54
4,8 46,34 48,81 49,10 49,25
5,2 48,65 51,26 51,58 51,75
5,6 50,77 53,52 53,87 54,07
6 52,74 55,62 56,00 56,21
6,4 54,58 57,56 57,96 58,19
6,8 56,28 59,37 59,79 60,04
7,2 57,88 61,06 61,49 61,76
7,6 59,39 62,64 63,09 63,36
8 60,80 64,13 64,59 64,88
8,4 62,15 65,54 66,00 66,30
8,8 63,42 66,87 67,33 67,64
9,2 64,63 68,14 68,60 68,92
9,6 65,79 69,34 69,80 70,13
10 66,89 70,49 70,94 71,28
10,4 67,94 71,59 72,04 72,38
10,8 68,94 72,64 73,08 73,43
11,2 69,90 73,64 74,07 74,43
11,6 70,82 74,60 75,02 75,39
12 71,70 75,52 75,93 76,30
12,4 72,54 76,40 76,80 77,18
12,8 73,34 77,23 77,63 78,01
13,2 74,11 78,04 78,42 78,81
13,6 74,85 78,80 79,18 79,57
14 75,55 79,54 79,90 80,30
14,4 76,23 80,24 80,60 81,00
14,8 76,87 80,91 81,26 81,66
15,2 77,49 81,56 81,90 82,30
15,6 78,09 82,17 82,51 82,91
16 78,66 82,76 83,09 83,50
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Rys. 10.Zaleznos¢ skutecznéci usuwania tlenkéw azotu od dawki dla reaktoragrmodyfikacy
(wariant 1) oraz po modyfikacji konstrukcji (wartad)
Fig. 10. Dependence of N@emoval efficiency on the dose for the reactoobe{variant 1)
and after the construction modification (variant 4)

Otrzymane wyniki potwierdzaj korzystny wplyw proponowanych, tatwych do
zastosowania, rozwian konstrukcyjnych na sprawi®d procesu. Kolejne
proponowane rozweania zwgkszap stopier usunecia NQ, az do wzrostu o 5% przy
dawce 16 kGy w przypadku wariantu 4.

Zazwyczaj w procesie radiacyjnego oczyszczaniairspgetbsuje s dawki na
poziomie 1612 kGy, co zapewnia usuwgie NQ, na poziomie 70%.
W modelowanym przypadku dla zapewnienia takiegopréto usurgcia przed
modyfikach reaktora konieczne bylo zastosowanie dawki 11,3y.k@0
zastosowanych modyfikacjach podobny stapisunécia uzyskuje ijuz przy dawce
9,7 kGy. Daje to 14% obmgnie zuycia energii w akceleratorach. W przypadku, gdy
w instalacji przemystowej, w Elektrowni Pomorzanyainstalowana moc
akceleratorow wynosi 1,04 MW, 14% obenie zuycia energii jest wielkéria
niebagateln. Dodatkowo, jak wykazaly wczeiejsze prace, nierdbwnomierny podziat
dawki zaabsorbowanej pogdizy stopnie reaktora (w stosunku 60 — 40) [8] pdawa
na dodatkow poprave wykorzystania energii.
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Nalezy zauway¢, ze proponowane rozadania charakteryzaijsic prostot dzieki
czemu mog zost& tatwo zastosowane w istnaglych reaktorach do oczyszczania
spalin metod radiacyjn, a koszt ich wykonania jest niewielki.

WNIOSKI

* W procesie radiacyjnego oczyszczania spalin istagplyw na przebieg procesu
ma rozklad zaabsorbowanej dawki promieniowania wekmoju reaktora oraz
struktura przeptywu gazu.

« Modyfikacja konstrukcji reaktora pozwadap ha skierowanie profilu gakosci
pod okno akceleratora pozwala na efektywniejsze ongystanie dawki energii
doprowadzonej do procesu w postacizki elektronow.

« Zastosowane modyfikacje konstrukcji reaktora poajgaha istotne obuenie
Zuzycia energii w procesie.

« Proponowane rozwkania charakteryzujsie prostod i niewielkimi kosztami
wykonania i mog by¢ stosowane w juistniepcych reaktorach.

Praca wykonana w ramach projektu badawczego zanmegia Nr PBZ-MEIN-3/2/2006 pt.:
»INn Zynieria procesOw ograniczania emisji oraz utylizagzéw szkodliwych i cieplarnianych”

OZNACZENIA - SYMBOLS

n — stopié usunicia NQ,, %
NQ, removal efficiency
[NO,lo — wlotowe sizenie NQ, ppm

NGQ, inlet concentration

[NO,], INOyout — Wylotowe stzenie NQ, ppm
NGQ, outlet concentration

D — dawka energii zaabsorbowana przez spalin@y k
dose of energy absorbed in flue gas
ky, Ko — state empiryczne w rownaniu (5)
empirical constants in equation (5)
u — prdkosé spalin w i—tej strefie rozktadu dawki, =1
flue gas velocity in i-zone of irradiation
Vi — wspotczynnik chtonnimi dawki sredniej w i—tej strefie napromieniowania wioay

stosunkiem dawki pochtogtiej w i—tej strefie dégredniej dawki [,
dose absorption coefficient in i-zone of iratéin, ratio of dose absorbed in i-zone
of n-stage of irradiation to total dose absorbed-stage of irradiation (¥ D;/D,)
[NO,I* — stezenie NQ na wlocie do 3 i 4 strefy rozkladu dawki drugiegtopnia
napromieniowania w réwnaniach @1R)
NQ, concentration at the inlet to 3 and 4 irradiatmone in second stage of
irradiation in equations (x1.2)
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INDEKSY DOLNE | GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

0 —dotyczy wlotu do reaktora
concerns reactor inlet

i —dotyczy i-tej strefy napromieniowania
concerns i-zone of irradiation

n —dotyczy n-tego stopnia napromieniowania
concerns n-stage of irradiation
sr —wielkd¢ srednia

average value
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ANDRZEJG. CHMIELEWSKI, ANDRZEJPAWELEC, ANDRZEJDOBROWOLSKI

INFLUENCE OF FLUE GAS FLOW PATTERN ON NOREMOVAL RATE IN THE PROCESS OF
ELECTRON BEAM FLUE GAS TREATMENT

Electron beam flue gas treatment is one of the mpoEhising multipollutant control technologies.
Among the other pollutants, nitrogen and sulphuidex are the most important compounds that are
removed simultaneously in the process. SOx remeffadiency depends mostly on the temperature,
humidity and ammonia stoichiometry, while N@&moval efficiency depends mainly on dose of eperg
absorbed by the flue gas. In this way N&@moval process is much more energy consumingtggne
consumption is one of the maim factors affecting tiperational costs of the plant. Therefore it is
important to find the ways for reduction of eneogynsumption in the process.

Dose distribution in reaction chamber is not umifed and differs very narrow with the distance
from the accelerator widow. The gas flow patteralishe correlated with dose distribution in the way
allowing the highest flow rate in the zone of thaximal dose absorption.

The impact of modification of reactor construction NQ, removal efficiency was investigated by
means of computational fluid dynamics (CFD) methimdsombination with empirical Wittig formula.
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Four cases of reactor construction was considétedas noticed, that installation of two doubleesid
vanes in the middle of the reactor and near thet il the gas to the reactor results in guidinghefgas
flow rate in the upper part of the device. The viomted in the middle of the reactor plays the tmos
important role, while the inlet vane corrects tlmnfpattern in the first irradiation step. Propelestion
of the vanes' height and length may reduce theggr@@msumption in the process up to 14%.

The results of presented case study may be apfaieinproving the existing reactors and proper
design of future installations.
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AGNIESZKA GASZCZAK, 1ZABELA GREN, GRAZYNA BARTELMUS

POROWNANIE EFEKTYWNGCI DEGRADACJI OCTANU
WINYLU PRZEZ DWA SZCZEPY BAKTERII Z RODZAJU
PSEUDOMONAS

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Battycka 5, 440.Gliwice
Wydziat Biologii i OchronySrodowiska Uniwersytet§laskiego, ul. Jagieltska 28, 40-032 Katowice

W pracy przedstawiono badania mikrobiologicznegekiadu octanu winylu z udzialem dwéch
réznych szczepow bakteriiPseudomonas fluorescers Polskiej Kolekcji Mikroorganizméw oraz
wyizolowanego z gleby szczepu EC3_2001, zidentyfidoego jakdPseudomonas putid&ksperymenty
prowadzono w bioreaktorze okresowym dlanych pocatkowych stzen octanu winylu, ktory dla
badanych mikroorganizméw byt jedynyiméddiem wegla i energii. Zbadano wplyw wysokichesén
substratu na wzrost biomasy i procent degradadiibego zwizku w chgu 24 i 72 godzin.

The research into microbiological decompositiorviofyl acetate by two different bacterial strains :
Pseudomonas fluoresceRCM 2123 from the Polish Collection of Microorganssand identified as
Pseudomonas putidaC3_2001 strain isolated from soil was presentatenvork.The experiments were
conducted in a batch bioreactor for different alittoncentrations of vinyl acetate which was thé on
source of carbon and energy for the tested micayosgns.The influence of high concentrations of the
substrate on the growth of biomass and the effigiari vinyl acetate degradation process withira2d
72 hours was verified.

1. WPROWADZENIE

Szybki rozwdj cywilizacji w ostatnich stuleciach cspodowat znaczny wzrost
produkcji odpaddéw, przekracagly mazliwosci samooczyszczania eskrodowiska
naturalnego. Obraen przed niekorzystnymi zjawiskami kumulacji odpadgdest
rozwéj metod oczyszczanigiekdw i gazow odlotowych. ¥Wod nich znaczca role
odgrywap metody oparte na procesach biologicznego rozkiadieczyszcze[1].
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Biologiczny rozktad wielu substancji jest procespawszechnym wrodowisku
naturalnym. Stwarzanie przez cziowieka odmiennych naturalnych warunkéw
przebiegu tych proceséw ma na celu jedynie ichgmiBszenie.

Ogromry zalet, metod biologicznych jest faktze nie przesuwaj one
zanieczyszczedo innej fazy, jak to ma miejsce w procesach gixgbczy adsorpciji ,
lecz degraduj je catkowicie, przy stosunkowo niskich kosztachlwestycyjnych
i eksploatacyjnych procesu.

Przedmiotem analizy niniejszej pracy jest procesogicznego rozkladu octanu
winylu. Substancja ta, nalgca do grupy lotnych zwekéw organicznych (ang.
Volatile Organic Compounds, VOCs), stosowana jestgzechnie w przendle do
produkcji polioctanu winylu, ktéry jest skladnikiemas wizacych, klejow, farb
emulsyjnych, tworzyw powlokowych oraz wielu polimder i kopolimerow. Wraz
z alkoholem winylowym , octan winylu jest sktadmhi folii, ktére stosowanegako
podatny na biodegradaajnateriat opakowaniowy.

Zwiazek ten wchtaniany jest do organizmu przez drogiestiowe, ska@ oraz
przewdd pokarmowy. Wdychanie jego par powoduje aaienie sluzéwki jamy
ustnej, nosa, oczu i uktadu oddechowego. Diugotrvkaintakt z octanem winylu
wywotuje objawy zatrucia: bél i zawroty gtowy, raadnienie, zaktécenia snu. Mimo,
ze zwhzek ten znalazt si na liscie najbardziej uakliwych dla srodowiska
Zzanieczyszcze a jego budowa sugeruje mizvos¢é biodegradacji do COi wody,

w literaturze dospnych jest niewiele informacji na temat mikrobidlagnego
rozktadu octanu winylu. $£to jedynie prace Niedera i wsp. [2], ktérzy badali
szybka@¢ degradacji tego zwikku przez gramujemny szczep bakterii
srodowiskowych, oznaczony symbolem V2, oraz Bartalmu wsp.[3], ktorzy
prowadzili badania kinetyki rozktadu octanu winyuzez bakteriePseudomonas
fluorescens, pochodzce z Polskiej Kolekcji Mikroorganizméw. W obu praba
potwierdzono mgiwos¢ biodegradaciji omawianej substancji.

Procesy samooczyszczaniae sisrodowiska powoduw, ze w miejscach
wystepowania danego zanieczyszczenia oczekimezna we florze bakteryjnej gleby
szczepow zdolnych do jego rozkladu. Szczep takirmaowyizolow& z mieszanej
populacji mikroorganizmoéw, znajdigych sé w prébkach gleby pobranych z miejsc
gdzie wystpuje badane zanieczyszczenie.

Celem niniejszego opracowania jest porownanie wfaktici procesu
biodegradacji octanu winylu za pomocdwoch szczepdw bakterii: szczepu
srodowiskowego, wyizolowanego z gleby oraz labomngt@go szczepu bakterii
Pseudomonas fluorescempachodzacego z Polskiej KolekcjMikroorganizmaow.

Na podstawie przeprowadzonego poréwnania wybrarstan® szczep, ktéry
zastosowany dalzie w badaniach procesu oczyszczania powietrzee@arszczonego
octanem winylu. Proces ten prowadzoryiie w bioreaktorze ze statym z&m, na
powierzchni ktérego immobilizowanyetizie wybrany szczep bakterii, zdolny do jego
rozktadu.
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2. IZOLACJA SZCZEPOW BAKTERYJNYCH ZDOLNYCH DO ROZKADU
OCTANU WINYLU Z MIESZANYCH POPULACJI MIKROORGANIZMQV
GLEBOWYCH

Celem tego etapu pracy byta izolacja z gleby saczejplnego do rozktadu octanu
winylu, ktora prowadzono technikwzbogacania kultur.

Prébki gleby zostaly pobrane na terenie Firmy Cleegngj Dwory S.A.
w Odwiecimiu ze stanowiska fgcego w pobliu instalacji emitujcej octan winylu.
Po pobraniu probki glebowe byly przechowywane w mrigm miejscu,
w temperaturze L.

Procedura izolacji szczepdéw obejmowata dwa gtowtepye W pierwszym
przeprowadzono wgbne namngenie biomasy mikroorganizméw znajdoych sé
w pobranych probkach glebowych w celu sprawdzemia zawiesina inkubowana
w temperaturze 3€ przez 72 godziny, w obecfw glukozy ( 1 gdm?®) jako tatwo
przyswajalnegarodia wegla, zawierazywe komorki mikroorganizmow. W tym celu
wysiewano punktowo po 28 zawiesiny hodowlanej na ptytkz agarem ad/wczym.
Jezeli po uptywie 24 godzin inkubacji w temperatur2®@ obserwowano wzrost na
podiacru agarowym, zawiesina tak namoaych mikroorganizméw byla
wykorzystywana do dalszych etapow izolaciji .

Drugi etap izolacji szczepow polegat na zastosowaoétanu winylu jako
glbwnego czynnika selekcyjnego oraz ekstraktu zdirowego jako czynnika
wzrostowego i jednocZeie zrodla witamin. Objtos¢ 5 ml zawiesiny
mikroorganizméw uzyskanych w pierwszym etapie igplarzenoszono sterylnie do
100 ml paywki mineralnej POW (skiad pywki podano w pracy [4]), po czym
wzbogacono hodowl ekstraktem dridzowym w stzeniu 5 gdm® oraz octanem
winylu o stzeniu 50 ppm. Tak przygotowane hodowle inkubowanad@8zin, przy
czym co 24 godziny wprowadzano olomg dawle octanu winylu. Po uptywie 48
godzin wysiewano po 2fl zawiesiny hodowlanej na phtgkz agarem agywczym
w celu sprawdzeniazywotnasci mikroorganizmow. Stopniowe wprowadzanie
zwiekszonych dawek octanu winylu bylo potone z jednoczesnym pasen 5 mi
zawiesiny hodowlanej do 100 riwiezej pazywki mineralnej POW oraz stopniowym
zmniejszaniem iléci ekstraktu dradzowego wprowadzanego do hodowli bakteryjnej.
Wprowadzenie kolejnej, wgzej dawki octanu winylu, byto zawsze poprzedzone
wykonaniem sprawdzgego posiewu na podie z agarem cgwczym.
Wprowadzenie wiszej dawki octanu winylu miato zawsze miejsce dapipo
potwierdzeniu obecroi zywych komérek w ptynie hodowlanym.

Pierwsza préke izolacji szczepoéw mikroorganizmow przeprowadzon@ p
wprowadzeniu dawki czynnika selekcyjnego wezehiu 350 ppm . Ponievia
wprowadzanie kolejnych, wgzych dawek octanu winylu pmizone byto z dalszym
intensywnym przyrostem mieszanej populacji dlategtla lepszej selekcji,
zastosowano wygze i wyranie r&zniace sé dawki czynnika selekcyjnego (500 ppm
w odstpach 7-mio dniowych) , patzone z pasem 5 ml zawiesiny hodowlanej do
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100 mlswiezej pazywki mineralnej POW z dodatkiem TMS (roztworu piéastkdw
sladowych), po potwierdzeniu obecd zywych komoérek w posiewie na podio
agarowym. Hodowd te prowadzono do dawki 4000 ppm octanu winylu, po
wprowadzeniu ktérej nie obserwowanozjwzrostu hodowli w cigu 7 dni
prowadzenia inkubacji. Ostatecznie izotacjszczepow przeprowadzono na
mikroorganizmach zaadaptowanych do rozktadu 1500, 000 ppm i 3000 ppm
octanu winylu. W niniejszym opracowaniu uwagkupiono na szczepach , ktore
wyizolowano z probki zaadaptowanej do rozktadu 2@pdn tego zwizku . Dla
przeprowadzenia selekcji 1 ml zawiesiny ptynu holdmego wprowadzono do 9 ml
0,85% roztworu NaCl. Nagbnie wykonano szereg rozaiezen w soli fizjologicznej,
w zakresie rozcigczei od 10" do 10°, po czym z trzech ostatnich rozoieer
wysiano po 50ul zawiesiny komérek na podie z agarem ogwczym. Plytki
inkubowano 48 godzin w temperaturze’GQpo czym sp&dd wyrdsnietych kolonii
bakteryjnych wybierano te, ktéreardity sie wyraznie morfologicznie, oznaczano je
odpowiednimi symbolami i wysiewano redukcyjnie rafoze z agarem agrwczym.
Posiew redukcyjny miat na celu sprawdzenie czgétavyizolowanych szczepow
bakteryjnych, a wyroste po 24 godzinach inkubacfiemperaturze 3@ pojedyncze
kolonie bakteryjne wykorzystano ta& do wykonania preparatow barwionych meatod
Grama. W oparciu o wyniki barwienia okleno przynalenos¢ wyizolowanych
szczepOw bakteryjnych do jednej z dwoch gtdwnychpgkomorek bakteryjnych,
wydzielanych na podstawie odmienei w budowie kompleksu $cianowo-
btonowego, to jest bakterii gramdodatnich oraz gr@mnych .

Stwierdzono,ze wraz ze wzrostemegenia czynnika selekcyjnego zmniejsza si
liczba wyizolowanych szczepow gramdodatnich wde z badanych mieszanych
populacji mikroorganizmow glebowych, a po izolazjinajwyzszych dawek octanu
winylu nie stwierdzono w ogéle obeditbszczepow gramdodatnich.

Uzyskane szczepy gramujemne byly charakteryzowarsd pvzgkdem
biochemicznym i fizjologicznym z wykorzystaniem tt@s kodowych APl 20 NE
firmy BioMerieux Marcy [I'Etoile (Francja). Dalgz ocer przynalenaosci
gramujemnych bakterii do gatunku oraz ich idenfik wykonano w oparciu
o profil komérkowy kwaséw tluszczowych, z wykorzystaniem t8gai
Identyfikacyjnego Mikroorganizméw Sherlock 3.0. Ama kwasow tluszczowych
przeprowadzono z wykorzystaniem chromatografu gagowHewlett-Packard 6890,
wyposaonego w koluma kapilarrg o dtugaci 25 m isrednicy 0,22 mm, z faz
stacjonarn: usieciowanym 5% fenylo-metylosilikonem o grgbio0,33um, wodorem
jako gazem nénym i detektorem ptomieniowo-jonizigym (FID).

Na podstawie otrzymanego chromatogramu analizowpikd odpowiadajce
rozdzielonym kwasom tluszczowym. Kwasy te, jako adkiki lipidéw btony
komorkowej g bardzo aytecznym nargdziem w klasyfikacji szczepow bakteryjnych

[5] i [6].
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jako czynnika selekcyjnego, w oparciu o testy ABNE oraz profil kwaséw ttuszczowych

Table 1. Results of the identification of the soitroorganisms ,after the growth in the presenc@®0
ppm of vinyl acetate, on the basis of API 20N&dgend profile of fatty acids

SYMBOL API 20NE PROFILKWASOW
TLUSZCZOWYCH
SZCZEPU
% IDENTYFIKACJA % IDENTYFIKACJA
EC1 2001 - - 43,3 Corynebacterium variabilis
EC1 2002 - - 29,5 | Bacillus coagulans
19,9 | Clavibacter michiganense
EC1_2003| 96,7 | Alcaligenes 62,3 | Alcaligenes xylosoxydans
xylosoxydans xylosoxydans
xylosoxydans 46.0 | Alcaligenes xylosoxydans
"~ | denitrificans
52,5 . .
376 Alcaligenes faecalis
32’5 Yersinia pseudotuberculosis
" | Erwinia rhapontici
26,4 o
Erwinia amylovora
EC1_2004| 99,2 Pseudomonasputida | 62,1 | Pseudomonas putida
EC2 2001| 98,8| Alcaligenes feacalis | 77,2 | Alcaligenes faecalis
74,8 | Alcaligenes xylosoxydans
534 | Xylosoxydans
46,8 Alcgliggnes xylosoxydans
denitrificans
Yersinia pseudotuberculosis
EC2 2002, 97,9 Xanthomonas 12,0 | Agrobacterium tumefaciens
maltophilia (3_3002)| 11 5 | Gluconobacter oxidans
EC2_2003 - - 71,5 | Cellulomonas flavigena
EC2_2004 - - 76,4 | Bacillus spheris
EC3_2001| 99,2| Pseudomonasputida | 32,8 | Pseudomonas putidaiotyp A
EC3_2002 - - - -
EC3 2003| 94,0 | Alcaligenes 60,1 | Ochrobacterium anthropi

xylosoxydans
xylosoxydans

39,1

Xanthobacter flavus
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30,5 | Xanthobacter agilis

35,6 | Methylobacterium
mesophilicum

EC3_2004 - - 41,3 | Staphylococcus kloosii

W tabeli 1 przedstawiono wyniki identyfikacji szgfev zdolnych do wzrostu
w obecndci octanu winylu (izolacja po zastosowaniu 2000 murstratu), w oparciu
o testy API 20 NE i profil kwasow tluszczowych. Wzllej mieszanej populacii,
réwniez przy izolacji szczepow po zastosowaniu innych daaetanu winylu (1500
ppm, 3000 ppm), stwierdzano obeé&hdakterii z rodzajuiPseudomonasalezacych
do gatunkuPseudomonas putida.

Wszystkie wyizolowane, gramujemne szczepy bakteryjgostaty poddane
wstepnej ocenie zdolnmi do rozkladu octanu winylu poprzez sprawdzenib ic
wzrostu w obecrizi 400 ppm tego zwizku. W tym celu nhamnmno poszczegdlne
wyizolowane szczepy bakteryjne wayavce LB (trypton 10 g, NaCl 10 g, ekstrakt
drozdzowy 5 g) w temp. 3T w ciagu 24 godzin, po czym komorki zwirowano,
przemyto i wykorzystano jako inoculum hodowli zakgijgecej 400 ppm substratu.

Poza wzrostemegtasci optycznej hodowli bakteryjnej (pomiar absorbameizy
diugcsci fali A = 550 nm), istothym parametrem w ocenie przydatinszczepow do
dalszych bada bylo klaczkowacenie hodowli, co uwane jest za odpowied
komorek na obecrdé toksycznej substancji i ich naturalnym sposobemnomp przed
zbyt wysokim poziomem toksyny. Zjawisko to masto charakter prz&giowy; po
obnizeniu stzenia toksyny - ogsto w wyniku rozkladu przez same mikroorganizmy -
hodowla bakteryjna powraca do stanu normalnej zginyekomaorek [7].

Spasrdd szczepow zdolnych do wzrostu w obemncdt00 ppm octanu winylu
w ciagu 24 godzin dwa, EC1 2004 i EC3 2001, zostaly pgtyane do dalszej
identyfikacji, opartej na metodach genetycznych dpaliz sekwencji genéw
16SrRNA tych szczepow.

W oparciu o uzyskane wyniki amplifikacji genu koghggo 16SrRNA oraz
wyniki testéw biochemicznych i profilu kwaséw thegowych zakwalifikowano oba
szczepy, EC1 2004 i EC3_2001, jadkseudomonas putida.

Dalsze prace prowadzono na drugim z wymienionyazegzdw. Sprawdzono
wzrost tego szczepu w agvczym podiau LB w rdznych temperaturach (23,
25°C, 3C°C, 35C) przy odczynigrodowiska pH = 7 oraz w temperaturze€ GQorzy
réznych odczynackrodowiska (pH = 5; 6; 7; 8; 9) .Wyniki pomiaréwzpdstawione
na rysunkach 1 i 2, wskaajze optymalny wzrost testowanego szczepu ma miejsce
przy temperaturze 3Q i przy odczynigrodowiska pH = 7.
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Rys.1 Dynamika wzrostu szczePseudomonas putidaC3_2001 w paywce LB w r&nych
temperaturach (pH=7)

Fig.1 Dynamics of growth of theseudomonas putidaC3_2001 in LB medium at different
temperatures (pH=7)

3. MATERIALY | METODY

Szczep Pseudomonas fluorescens ktory pochodzit z Polskiej Kolekcji
Mikroorganizmdw, oznaczony jest jako PCM 2123. &pcprzechowywano w postaci
liofilizowanej lub na skosach agarowych. Jego akigja odbywata gina podtau
agarowym KingB. Wybraq kolonigc wprowadzano do bulionu, a ngshie powstat
zawiesin, szczepiono roztwor soli mineralnych i dodawano anctwinylu.
Namnaanie zaadaptowanych bakterii prowadzono w kolmagojemnéci 500 ml
zawieraacych 300 ml zawiesiny. Zachowywano state warunkddwali: sizenie
substratu 400 ppm, temperatura°@G0oraz mieszanie 130 rpm. Proces adaptacji
bakterii do korzystania z obecnych w medium azakbw organicznych opisano
szczegotowo w pracy [4]. Stenie biomasy ok&ano mierac absorbangj zawiesiny
(dhugai¢ fali 550 nm), ktora nagpnie byta przeliczana na gramy suchej masy wedtug
wczesniej przeprowadzonej kalibracji. &enia wysgpujacych w ptynie hodowlanym
zwiazkow chemicznych ok&ano metod chromatografii gazowej w aparacie Varian
3800, wyposzonym w kolumr CP-wax 52 CB i detektor FID.
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Rys.2 Wpltyw pH paywki LB na wzrost szczepBseudomonas putidaC3_2001 w temperaturze 3.

Fig.2 Effect of pH on the growth of tiRseudomonas putidadC3_2001 in LB medium
at temperature 3C

Biodegradagy octanu winylu przez laboratoryjny szczep PCM 218z
wyizolowany szczep EC3_2001 badano w reaktorzeoggcznym o olgtosci
roboczej 2 drh Kazda hodowk prowadzono w takich samych warunkach:ctdsié
zawiesiny 1500 ml, pH=7, temperatura °G0 (oba szczepy majtakie same
wymagania odnimie temperatury i pHrodowiska), mieszanie 130 rpm i natlenienie
na poziomie 5 mgm®. Ze wzgkdu na lotné¢ badanego zwiku, uktadu nie mma
byto napowietrz& Po przeprowadzeniu prostego testu aktyienokatalazy
zdecydowano,ze stale sfzenie tlenu w roztworze ¢dzie utrzymywane poprzez
dozowanie roztworu D,. Taki sposdb natleniania pod# opisano w pracach [8]
oraz [9]. Standardowa elektroda tlenowa umieszcxomeaktorze pozwalata na state
monitorowanie sgenia tlenu. Gdy spadato ono pgeji 5 mgdm® automatycznie
dozowano 0,75% roztwor B,. Stak wartas¢ pH utrzymywano dozag 10% roztwor
KOH.

Badania nad wptywem znacznie gkgzych dawek octanu winylu prowadzono
w probowkach typu Falcon o pojemfedo 50ml. Jako materiat posiewowy
wykorzystano komorki, ktére pochodzity z hodowlizpstosowujcej prowadzonej
przy stzeniu substratu wzrostowego 400 ppm. Do probéwkviemjacej 10 ml
zawiesiny bakterii wprowadzano taklawle octanu winylu, aby skenia substratu
wynosity odpowiednio 500, 1000, 2000, 3000, 40000(Gi 6000 ppm. Dla Kalej
dawki zaktadano hodowlw dwdéch probowkach, z ktorych piervgsatwierano po 24
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godzinach, a drugpo 72 godzinach. Analizowano §lo biomasy i wys{pujacych
zwiazkow chemicznych.

4.ROZKLAD OCTANU WINYLU - WYNIKI BADA N

W czasie eksperymentéw badano wptywzehia octanu winylu na wzrost
biomasy oraz zdolrsé wybranych szczepow do rozkladu tego azkii. Hodowle
w reaktorze okresowym zdity sie pocatkowym stzeniem substratu. Najmniejsza
podana dawka octanu winylu to bl) co odpowiada steniu 31 ppm, zanajwicksza
to 500ul, co odpowiada steniu 310 ppm. Bakterie wprowadzane do reaktora, tzw
inoculum, wczéniej byly odwirowane, przemyte roztworem soli mialerch,

a nastpnie ponownie w nim zawieszone. Takie ppstvanie pozwala zapobiec
wprowadzeniu do badanego ukiladu jakichkolwiekidlometabolitbw powstatych
w trakcie wzrostu biomasy w hodowli bazowej.ZAd@ eksperyment rozpoczynaksi
przy podobnej zawarfoi komorek w roztworze, odpowiadagj absorbanciji rownej
0,180. Podczas rozktadu octanu winylu tvaosk metabolity: aldehyd octowy, kwas
octowy oraz etanol. Ze wazglu na lotné¢ oraz wysol reaktywnd¢ badanych
zwiazkow zrezygnowano z kolekcjonowania prébek, a aeathromatograficzp
przeprowadzano bezfrednio po pobraniu probki.

Najmniejsza podana dawka substratu, degradowarez [z, okazatla sijednak
niewystarczajca do zwgkszenia ildci biomasy. Uzyskan w procesach
katabolicznych energimikroorganizmy zaywaty na podstawowe funkcjg/ciowe.

Podwojenie iléci wprowadzanego zanieczyszczenia zainicjowato wlrzyrost
Pseudomonas fluorescemsaz intensywny, lecz krotkotrwaty, wzrost EC3_2001
(rys.3).

Dalsze zwgkszanie porcji substratu pozwolito zaobserwévieszcze silniejsze
zréznicowanie wzrostu biomasy. Wprowadzap00ul badz 300 ul octanu winylu do
hodowli Pseudomonas fluorescenszyskujemy jednolity przyrost biomasy. Po
wprowadzeniu tych samych dawek do hodowli EC3_2p6&ztkowo intensywny
wzrost mikroorganizméw po ok. 2 godzinach zostajyipamowany (rys.4).
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Rys.3 Poréwnanie wzrostu bakterii ze szczep@sudomonas fluorescenseEC3_2001 w tlenowych
hodowlach zawieragych 50 lub 100 ppm octanu winylu
Fig.3 Comparison of the growth Bseudomonas fluoresceasd EC3_2001 strains in aerobic culture
containing 50 or 100 ppm of vinyl acetate
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Rys.4. WzrosPseudomonas fluorescenSC3_2001 w hodowli zawiergiej 186 ppm octanu winylu
Fig.4. Growth of thePseudomonas fluoresceasd EC3_2001 strains in the culture containing 186
ppm of vinyl acetate
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Zréznicowanie wzrostu wybranych szczepow pameine jest bezgoednio
Zz przemianami zachogeymi w czasie biodegradacji, ktérej etapy przedaiaw
w pracy [3]. W hodowlach zawiergjych matle iléci octanu winylu - stzenie do 50
ppm - nie pojawiaj si¢ produkty pdrednie. Wraz ze wzrostem egénia
zanieczyszczenia pojawigjsie: kwas octowy, aldehyd octowy i etanol. Bakterie
Pseudomonas fluorescenssrce w paywkach zawierajcych 62 czy 93 ppm, nie
produkowaty metabolitow. EC3 2001, rg@se w tych samych pgwkach,
produkowaty kwas octowy. Gdyegknie substratu wzrosto do 124 ppm w kulturach
Pseudomonas fluorescemmjawiat sé kwas octowy, a w kulturach EC3_ 2001
pojawity sk 3 produkty pérednie. W obecriwi 310 ppm substratu tak
Pseudomonas fluorescemodukowaly 3 metabolity (rys.5i tabela 2).

Zooi
180
160 4
1407g
e
120
g o
o
2 1001 o
80 o
o
60 - °
A o
40 & L | o
h e ’ i © o
20 526258, .Oxoo
'Y S Ye g Rx LT xx%0 0 o
0 2 4 6 8 10 12 14

czas,godziny

O octan winylu Ps.fluorescenA kwas octowy Ps.fluorescer@® octan winylu EC3_2001
M aldehyd octowy EC3_2001A kwas octowy EC3_2001 Xetanol EC3_2001

Rys.5. Zmiana stenia octanu winylu, aldehydu octowego, etanolu agwoctowego podczas tlenowej
biodegradacji 186 ppm octanu winylu

Fig.5. Changes of the concentration of vinyl aestatetaldehyde, acetic acid and ethanol durirlyeof
biodegradation of 186 ppm of vinyl acetate
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Szczepy prezentwjdwa sposoby utylizacji zanieczyszczenia. Pierwsefapem
rozkltadu octanu winylu jest hydroliza agiania estrowego, w wyniku ktorej powstaj
kwas octowy i alkohol winylowy. Ze wzgllu na tautomeryzagj nietrwalego
alkoholu winylowego w reaktorze pojawiaesaldehyd octowy. Mze on ulec
utlenieniu do kwasu octowegadr redukcji do alkoholu etylowego, w zatesci od
obecndci NAD+ i NADH oraz aktywnéci dehydrogenazy alkoholowej. Analiza
prébek pobranych z hodowltseudomonas fluorescensstzeniu do 186 ppm nie
wykazata obecnii aldehydu octowego czy etanolu. Oznacza z®, powstajcy
aldehyd natychmiast utleniany jest do kwasu octamwegten wqczany jest w cykl
Krebsa. Gdy stenie substratu przewsza 100 ppm, przemiany cyklu Krebsa s
najwolniejszym etapem, &t obecn&¢ kwasu octowego. Podobny mechanizm
dziatania prezentajbakterie szczepu EC3 2001 w hodowlach zawieyah mniej
niz 100 ppm octanu winylu.

Gdy stzenie jest wiksze najpierw hydrolizowany jest octan winylu. Wstegce
stezenie toksycznego aldehydu octowego powoduje zahami@wvzrostu biomasy.

Tabela 2. Wyniki badabiodegradacji octanu winylu w hodowlach zawigeggh od 31 do186 ppm
substratu

Table 2. Results of winyl acetale biodegradatiooultures containing from 31 to 186 ppm of substrat

SZCZEP | STEZENIE CzAs Czas WYSTEPUWCE
SUBSTRATU DEGRADACJI | WYKORZYSTANIA | METABOLITY
OCTANU WSZYSTKICH
WINYLU [H] ZWIAZKOW [H]
Pseudomonas| 50ul/31 ppm 4,5 4,5 -
fluorescens 75ul/47 ppm 6,5 6,5 -
100ul/62 ppm 7,5 7,5 -
150ul/93 ppm 11,5 11,5 -
200ul/124 ppm 11,5 11,5 kwas octowy
300ul/186 ppm 13 13 kwas octowy
50ul/31 ppm 5 5 -
EC3 2001 75ul/47 ppm 4,5 4,5 -
100ul/62 ppm 6,5 6,5 kwas octowy
150ul/93 ppm 8,5 8,5 kwas octowy
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200ul/124 ppm 55 9,5 aldehyd
octowy,

kwas octowy,
etanol
300ul/186 ppm 55 11,5 aldehyd
octowy,

kwas octowy,
etanol
500ul/310ppm 5,5 23 aldehyd
octowy,

kwas octowy,
etanol

Cala energia komoérek wykorzystywana jest do zmm@ja ilgci toksyny czyli
przeksztatcenia aldehydu w kwas octowy lub etaWl. miare przeksztatcania
aldehydu w kwas, etanol przeksztatcany jest w aldeh

Podgto proke okreslenia stzenia octanu winylu, przy ktérym zahamowane
zostam wszystkie funkcjezyciowe komérek. W tym celu do zawiesiny bakterii
podano rane ilosci substratu w zakresieegen od 500 do 6000 ppm. Zaobserwowano
zwiekszenie ildci biomasy w probéwkach zawiesaych octan winylu w gtzeniu do
2000 ppm. Podanie 3000 ppm lubcegj redukowato wzrost ikzi komorek. Zawsze
procent wzrostu biomasy, dla badanych szczepowpddwnywalny lub wyszy dla
bakteriiPseudomonas fluorescenis dla EC3_2001W ciagu 24 godzin oba szczepy
w 100% zdegradowaty dawloctanu winylu odpowiadaga stzeniu 500 ppm. Po 72
godzinach nie bylo substratu tak w probéwkach zawierggych 1000 ppm,

a niewielkie ilgci znajdowaly s w probowkach zawieragych 2000 ppm. Zbadano
takze zawiesiny, do ktérych wprowadzono 3000, 4000, 0500b 6000 ppm.
Zauwaono, ze po 72 godzinach byto wdej produktéw pérednich nk po 24
godzinach. Szczegdlnie akumulacja aldehydu octoviest powodem zahamowania
wzrostu biomasy.

W kazdym przypadku mniej octanu winylu pozostawato w aagkdch
zaszczepionych bakteriamseudomonas fluorescelabela 3).
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Tabela 3. Wyniki badadegradacji octanu winylu w hodowlach zawiecgch od 500 do 6000 ppm

substratu (- brak, + wygtuje, | spadek stzenia,t wzrost stzenia)

Table 3. Results of vinyl acetate biodegradatioouitures containing from 500 to 6000 ppm of
substrate (- lack of, +present, decrease of concentrationincrease of concentration)

SZCZEP STEZENIE CzAs | ALDEHYD | ETANOL | KwAs Y%DEGRADACJI
OCTANU [H] OCTOWY OCTOWY OCTANU
WINYLU WINYLU
[PPM]
Pseudomonas 500 24 0 0 0 100
fluorescens 72 0 0 0 100
1000 24 O + + 87
72 O O O 100
2000 24 + + + 48
72 ! 1 i 98
3000 24 + + + 43
72 1 ! 1 83
4000 24 + + + 39
72 1 + 1 69
5000 24 + + + 48
72 1 + 1 61
6000 24 + + + 40
72 1 + 1 56
EC3 2001 500 24 O + + 100
72 O O O 100
1000 24 + + + 83
72 O O O 100
2000 24 + + + 50
72 ! 1 i 88
3000 24 + + + 33
72 1 1 1 79
4000 24 + + + 29
72 1 1 1 57
5000 24 + + + 29
72 1 1 1 50
6000 24 + + + 28
72 1 1 1 37




Poréwnanie efektywrigi degradacji octanu winylu

5.PODSUMOWANIE | WNIOSKI

W pracy przedstawiono wyniki bafi@rocesu biodegradacji octanu winylu przez
laboratoryjny szczepgPseudomonas fluorescemsaz wyizolowany z gleby szczep
EC3_2001 Pseudomonas putidawzrost komérek w obecloi octanu winylu jest
zaleny od pocatkowego s¢zenia tego zwizku oraz od obecsoi i stezenia
produktow pérednich, do ktérych naka: aldehyd octowy, kwas octowy oraz alkohol
etylowy. Pojawienie si w zawiesinie aldehydu octowego skutkuje znacznym
spowolnieniem przyrostu biomasy. Z przeprowadzonyala wynika, ze komarki
wieksza¢ energii zuywaja na procesy zwizane ze zmniejszeniem §lb toksyny
jaka jest dla nich aldehyd octowy. Gdy jegazsénie w srodowisku spada, exé
uzyskiwanej energii znow wykorzystywana jest dotegyp nowych komorek.

Kultury Pseudomonas fluorescengpsmce w obecnéci octanu  winylu
w skzeniach od 500 do 2000 ppm, wykazaly ekéiza zywotnas¢ komorek
i intensywniejszy przyrost biomasyzrikultury szczepu EC3_2001.

Mimo zwiekszania sfzenia zanieczyszczenia do 6000 ppm niegséto stanu,
w ktorym bakterie zahamowatyby wszystkie funkcjgciowe. Co prawda
w hodowlach zawieragych wiecej niz 2000ppm substratu nie obserwowano wzrostu
biomasy, lecz przebiegaty procesy kataboliczne, igjswato st stzenie octanu
winylu i pojawiaty sé metabolity. Naley sadzi¢, ze wydtwenie czasu prowadzenia
hodowli pozwolitoby na ospniccie takiego stanusrodowiska, w ktérym byiby
mozliwy ponowny wzrost komorek.

Poréwnujc procent degradacji octanu winylu ma zauwayé, ze zarOwno
w czasie 24 jak i 72 godziiseudomonas fluoresceimensywniej wykorzystuaj ten
zwiazek organiczny.

Dla niskich s¢zen octanu winylu w roztworze, a takich nayjeoczekiwa w procesach
oczyszczania powietrza zanieczyszczonego tymazkiem, oba badane szczepy
wykazup porownywalm aktywnag¢é. Jak wspomniano powsgj, bakterie
Pseudomonas fluorescemgykazup wieksz zywotnas¢ przy wysokich sgzeniach
octanu winylu co mee by atutem w razie naglego, drastycznego wzrosizesta
zanieczyszczenia w instalacji. Baor powyzsze pod uwagoraz zmudrg procedug
selekcji czystego szczepu z mieszanej populacjidbalglebowych podito decyzg
prowadzenia dalszych badaa laboratoryjnym szczepiseudomonas fluorescens.
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COMPARISON OF THE EFFICIENCY OF THE VINYL ACETATE DEGRADARON BY TWO
STRAINS OFPSEUDOMONASBACTERIA

The aim of these studies was to compare the effigi®of the biodegradation process of different
doses of vinyl acetate by two bacterial straifahoratory strainPseudomonas fluorescens (PCM 2123)
coming from the Polish Collection of Microorganisened identified aPseudomonas putid&C3_2001
strain, isolated from samples of soil . Vinyl atetwas the only source of carbon and energy for the
tested microorganisms.

The detailed procedure for the isolation of baeatale to biodegrade vinyl acetate from the mixed
populations of soil microorganisms was describeifial identification (Gram staining, API identifition
and profile of fatty acids) of bacterial straindhigh were isolated according to the described o
allowed to select two strains to the further analymsed on the genetic methods. Comparison of 16S
rDNA sequences allowed to classify these two straim the genudPseudomonas putidaurther
experiments were conducted using only one strainptbd as EC3_2001.

The research into the efficiency of vinyl acetaiedegradation by two compared strains was
conducted in a batch bioreactor with the capadity dnt. Every experiment was conducted in the same
conditions ( the volume of the suspended matte6801ml, pH= 7, temperature = 8Q, stirring 130
rpm, oxidation ~5 mgdm®) at changing initial doses of vinyl acetate in sefuent experiments.

The composition of the fluid culture was determifgdmeans of the gas chromatography method
measuring the changes in the concentration of \dangtate , acetaldehyde, acetic acid and ethyhalco
The concentration of biomass was determined by unemsthe absorbance of the fluid cultute< 550
nm) and expressing per grams of dry biomass atwptd the earlier calibration .

It was stated that as for the 500-2000 ppm conatotrs of vinyl acetat®seudomonas fluorescens
bacteria showed higher vitality and a more intemgvowth of biomass than the EC3_2001 strain. Both
strains show a comparable activity for lower coni@ions of growth substrate in the solution . Hoere
only Pseudomonas fluorescegsowing on nutrient media containing 62-93 ppnviofyl acetate did not
produce any intermediates.

Taking into consideration the above as well asldberious procedure of selecting the EC3_2001
strain from a mixed population of soil microorganssit was decided to conduct further research using
the laboratory strain oPseudomonas fluorescens.
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ANNA PAWLACZYK , KRZYSZTOFGOSIEWSKI, KRZYSZTOFWARMUZINSKI,
MANFRED JASCHIK

UPROSZCZONE MECHANIZMY | PARAMETRY KINETYCZNE
HOMOGENICZNEGO SPALANIA NISKOSEZONYCH
MIESZANIN METAN — POWIETRZE

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwic

Termiczne (homogeniczne) spalanie w fazie gazougjostzonych mieszanin metan — powietrze
wystepuje zaréwno w termicznych jak i katalitycznych kimmach z rewergj przeptywu. Dla
modelowania i projektowania takich reaktoréw nighty jest wiarygodny i w miar prosty model
kinetyki takiego spalania. Literatura zawiera bardziele szczegotowych opiséw kinetyki spalania
homogenicznego, zwtaszcza uwediiajpcych skomplikowane reakcje wolnorodnikowezytéczndgé
praktyczna tych zaimosci jest watpliwa. W pracy zaprezentowano pedlizyskania prostego jedno- lub -
dwustopniowego modelu opisgpgo globala kinetyke, wprost od wyjciowych substratéw, do
koncowych produktow spalania, z pomiciem produktéw przégiowych i rodnikdw. Szczegbinuwag:
zwrécono na mdiwosé i mechanizm tworzenia sitlenku wegla w procesie spalania. Badania
prowadzono dla spalania w wolnej przestrzeni i vp@gieniu monolitycznym.

Homogeneous combustion of lean methane-air mixiresrs in both thermal and catalytic reverse-flow
reactors. Detailed descriptions of the kinetic ofnbgeneous combustion are available in the litexatheir
practical usefulness is however, doubtful. A simpledel is proposed which directly describes glébatics
and neglects intermediates and radicals. Spetgaitian is paid to the mechanism of the possibimdtion of
carbon monoxide. The studies of the combustion dane in the free space and over monolith packing.

1. WPROWADZENIE

Znaczce ilcsci metanu g uwalniane do atmosfery z szybdw wentylacyjnych
kopah. Pojedynczy szyb nie emitowa& ponad 500 000 NP powietrza.
Obnizenie tej emisji ma wane znaczenie i z punktu widzenia ekonosngdowiska i
energetyki, gdy metan jako paliwo gazowe jest tu niepotrzebnieang. W dodatku
wzmacnia to efekt cieplarniany.¢3énie metanu w powietrzu wentylacyjnym kapal
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jest niewielkie (pordej 1 % obj.), wéc jego utylizacja poprzez utlenienie w zwyktym
procesie spalania bez dodatkowego paliwa nie jegtiwa. Taka mieszanina me
jednak by brana pod uwagjako alternatywne paliwo do produkcji energiislie
zastosuje si nowoczesne technologie spalania. Ze wdgl na nisk zawartdé
metanu najbardziej obiecglym rozwhzaniem utylizacji metanu z powietrza
wentylacyjnego kopal wydaje s¢ by¢ autotermiczne spalanie w reaktorach
rewersyjnych CFRRGatalytic Flow Reversal Reaclprwzglednie podobnych lecz
niekatalitycznych reaktorach termicznych TFRFhérmal Flow Reversal Reacjor
W obu wymienionych rodzajach reaktoréw wymiwa® bedzie homogeniczne
spalanie w fazie gazowej, tak agi znajomé¢ zarbwno mechanizmu jak i kinetyki
tego spalania ma fundamentalne znaczenie dla sgjnul@atematycznych

i projektowania takich reaktorow.

2. PRZEGIAD MECHANIZMOW REAKCJI SPALANIA NISKICH
WEGLOWODOROW

Procesy spalania zazwyczaj opisywanedsza iloscia réznego rodzaju reakcji
chemicznych, ze zimna kinetyka i czesto z silnym wplywem transportu masy
i przeptywu ptynu. Palczenie przemian chemicznych z transportem w gesiiasé
jest trudnym zadaniem. Problematyka dotgez reakcji chemicznych me
przyjmowa tutaj rézny poziom szczegotowoi.

W literaturze nie znaleziono jednak mechanizmu tkicenego takiego spalania
metanu, ktéry odpowiadatby potrzebom praktycznyndebowania takich procesow.
Reakcja utleniania metanu nigipliwie jest reakg wolnorodnikowa, sktadagca sie
z kilku do nawet kilkuset nagiujacych po sobie reakcji elementarnych (patrz np.
skomplikowany schemat wielostopniowej reakcji zamgzony w pracy [1]).
Mechanizm spalania ¢gto zapisywany jest w oparciu o gefod kilkunastu do
kilkudzieskciu, a nawet do 835) elementarnych reakcji opisanygwnaniami
kinetycznymi, ktore wize sk numerycznie i oblicza stenia substratéw, produktow
posrednich.

Bardzo szczegdlowe mechanizmy spalania metanu amgskw wyniku
komputerowych symulacji przez adych autoréw znacznie esréznia miedzy soly
[2].

Z praktycznego punktu widzenia symulacje kilkuseakciji stag sic nie tylko
ucigzliwe, ale i watpliwe z numerycznego punktu widzenia, bowiem miit zajmuje
sie propagacj bledow numerycznych w przypadkach, kiedy zmuszeizemy do
jednoczesnego rozwiywania kilkuset silnie nieliniowych réwnharézniczkowych.
Dodatkowo w literaturze brak jest wytycznych, ktéytych wielu publikowanych,
bardzo ztaonych modeli powinien Wy stosowany w konkretnym przypadku
praktycznym. Z tego tewzgledu istnieje potrzeba znalezienia takiego opisutkkie
spalania dla niskich gglowodoréw, ktory bytby pé&rednim pomidzy prostym
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jednostopniowym modelem, a wielostopniowym z ograiitoscia reakcji. Model taki
powinien umdaliwia¢ wiarygodne okréenie takich wielkéci jak np. temperatury
spalania, czy zmiany koncentracji gtbwnych skladmik a take pozwald na
przewidywanie warunkow zaptonu lub wygasania rdakejwierajc mah i tatwa do
doswiadczalnego zweryfikowania liczkreakcji. Model taki powinien rownie jesli
to mazliwe, dobrze przewidyw@apowstawanie i rodzaj wytwarzanych produktow [3].

Stosunkowo niewiele prac zajmuje ¢ siuproszczonymi, xytecznymi
w praktyce, modelami spalania homogenicznego, watkodtrudno jest oszacowa
zgodnd@¢ proponowanych rowmareakciji z rzeczywistymi procesami zachackmi
podczas spalania metanu wmgch warunkach.

Przystpujac do opracowania matematycznego opisu kinetyki lymmizznego
spalania metanu zalono, ze winien to by model uyteczny do symulacji
numerycznych zjawisk w reaktorach z rewgnsizeptywu Flow Reversal Reactor
FRR), w wkkszej skali wymiaréw. Model matematyczny takiegaktera mae by
naraony na maliwos¢ kumulacji bkdéw numerycznych, wynikaga z cyklicznej
zmiany warunkow pocatkowych modelu symuldgpych rewersj przeptywu.
Powoduje toze bhd numeryczny wyniku symulacji w poprzednim cykluegsji jest
.Zawracany” do oblicze jako warunek pocgkowy w nasgpnym cyklu. Bioac pod
uwag, ze oshghiecie w FRR cyklicznego stanu ustalonego wymaga sgajiul
kilkudzieskciu, a nawet czasem kilkuset poét-cykli rewersji, yskiwanie
wystarczajco dokladnego opisu tego stanu wymaggwania wyrafinowanych
metod numerycznych. Sam model FRR jestowivystarczajco skomplikowany, by
jeszcze dodatkowo komplikowa go trudnym numerycznie wielostopniowym
modelem kinetyki spalania zawiegaym zbyt wiele reakcji cstkowych. Zataono
wiec, ze model kinetyki powinien kiyprosty, jednostopniowy wprost do ¢OH,0
jako jedynych produktéw lub co najwgj dwustopniowy z CO jako jedynym
produktem pérednim. Podegie takie wynika z faktuze daéwiadczalnie w trwatych
produktach spalania stwierdzano obecnoytacznie CO, CQi H,O, przy braku np.
zauwaalnych ilasci H..

Wykonane w pracy [4] poréwnanie wynikdw symulacja ckilku wybranych
jednostopniowych modeli kinetycznych, oraz waae czsto opinie badaczy
zajmupcych sé homogenicznym spalaniem sugerowahg zar6wno mechanizm
spalania jak i parametry kinetyczne uproszczonegdetu mog silnie zalee¢ od
srodowiska, w ktorym spalanie przebiega. Uzasadriia te najczsciej tym,
ze w zalenosci od wielkaci i rodzaju powierzchni, z ktdrkontaktuje si faza
gazowa rany maze by stopien aktywacji wolnych rodnikéw. Przypuszczag,si
ze duwa powierzchnia kanatbw monolitu e mie istotny wplyw na rodzaj
produktow spalania poprzez aktywowanie i dezaktygadpowiednich rodnikéw
w procesach oksydacyjno-redukcyjnych. Z tego gl badania prowadzono nie
tylko dla spalania w wolnej przestrzeni, alez@kvewratrz kanatéw monolitu.

Pierwsze badania kinetyki spalania wzztaiarnistym i w monolicie [5] zaktadaty
prosty model jednostopniowego spalania do @Q reakcji:
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CH,+20, -~ CQ,+2H,C )

Bylo to uzasadnione tynve podczas badaspalania w monolicie (nhazwanym
dalej: Monolitem A) nie stwierdzano woéwczas nawdadowych ilagci CO
w produktach. Informacje podane w pracy [88, przejciowo w produktach mag
jednak pojawiad sie znaczne iléci tlenku wegla nie mogly jednak zosta
Zlekcewaone. Relacjonowane w pracy [6] badania prowadzopg W wytacznie
wolnej przestrzeni (bez wypetnienia). Z tego wggl postanowiono szczegéln
uwag: zwrocik na warunki, w ktérych me pojawi@ sie CO w monolitach, co winno
mie¢ istotny wplyw na przygta posta& nawet uproszczonego modelu kinetyki.

Dalsze badania zmierage do okrélenia takiego modelu prowadzono ewi
zarowno dla spalania w wolnej przestrzeni, jak ivwypetnieniu monolitycznym
0 wiekszym rozmiarze kanatéw (Monolit B). Ze wzdl, ze w dwdch ostatnich
ukladach w produktach reakcji pojawiesilenek wegla zalazono nasfpujace trzy
mechanizmy: rownolegty, nagtczy, nasfpczo-rownolegly uwzgldniajace tworzenie
sie tlenku wegla. Mechanizmy te przedstawiono schematycznig/sid r

a)

/Aco
S, co,
b)

CH,——Cco—-Co,

CH,

c)

/;» co—25co,
\L»C@

Rys.1. Zalgone teoretycznie mechanizmy homogenicznego spatagtanu: a) rownolegty,
b) nastpczy, c) nagpczo-réwnolegty

Fig.1. Reaction mechanisms studied for the homogeneombustion of methane: a) parallel,
b) consecutive, c) consecutive-parallel

CH,

Aby moc odpowiedzie na pytanie, ktéry z proponowanych ey prostych
mechanizméw jest odpowiedni dla wybranego ukfadakeginego, postanowiono
wykona& obliczenia kinetyczne dla wszystkich trzech medradw. Nasgpnie dobor
mechanizmu opierano o wasto okreslonego wzorem (2) kHu wyliczanych

szybkdci reakgji 1*° wg arbitralnie przyjtych réwna kinetycznych od (3) do (6).

meas__
i

) cal1
B Ix100% 2)
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Ze wzgkdu na day nadmiar tlenu, wzgtina zmiana koncentracji tego substratu
jest pomijalnie mata i réwnania kinetyczne rozamych mechanizméw nie musz
zawier& zmian stzenia tlenu. Wobec powgzego zatgenia réwnania kinetyczne
mozna zapisé
dla mechanizmu réwnolegtego

T i, =K exp(}'ff: G ®

S el =k e |, @
dla mechanizmu nagiczego

Lo ey, =i exp(%:nj c, ®)

oo itk e | & ®

Natomiast mechanizm naptzo-rownoleglty bdacy kombinaci dwdch
powyzszych mechanizmow zapisuje siodajc do rowna kinetycznych mechanizmu

nastpczego (5) i (6) réwnanie dla zachadago réwnolegle jednostopniowego
spalania metanu

dc ar ~c ar -E* c
- dCtH4 =k Cey, =k3g ex{ Rf’r JCCHA (7)

4. BADANIA DOSWIADCZALNE

Przeprowadzono badania homogenicznego spalaniaaniey metan — powietrze
0 skzeniu metanu odpowiadglym jego zawartei w gorniczych gazach
wentylacyjnych kopa wegla kamiennego. Diwiadczenia wykonano w trzech

wariantach w piecu rurowym: w wolnej przestrzeniaorze stalym ziem
monolitycznym A i B.
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4.1. SPALANIE W WOLNEJ PRZESTRZENI

Badania spalania metanu w wolnej przestrzeni praasmaal w reaktorze (rys.2).
Ceramiczna komora spalania (rys.2b) znajdowal@a wewmtrz umieszczonej
centralnie w piecu rurze ceramicznej (rys.2a) itaaymiary 10 mm x 210 mm.
Pomiary prowadzono w zakresie temperatur 500 do €90 dla stzen metanu
w zakresie od 0,5 do 1,4 % obj., przyqianiu przeptywu 1200™. Doprowadzanie
i odprowadzanie reagentow z komory reakcyjnej oddgvse za pomog przewodow
0 matejsrednicy. Przy odpowiednio dobranym gagniu przeptywu znaczna adica
predkasci liniowej pomidzy przewodami transportowymi (18,951 a stref reakgji
(0,42 nis'pozwolita unikmé spalania w przewodach transportowych, lokaliguj
proces wydcznie w strefie reakcji.

a) b)

Strefa reakcji

77 % 7 ,,;;;
1 7777,

0 ' Z
//;: 7 ‘ 77 MJ

Rys.2. Reaktor bez wypetnienia centralnie umieszczopiecu rurowym: a) fotografia stanowiska,
b) szkic komory spalania
Fig.2. Free space reactor with centrally placea tulthe oven: a) setup photograph, b) sketchef th
combustion chamber

4.2. SPALANIE NA MONOLITACH

Badania spalania w wypelnieniu wykonywane byly diavdéch rodzajéw
monolitdw, ktérych parametry podaje Tabela 1.

Monolity roznity sie miedzy sol, nie tylko rozmiarem kanatdw, grugma scianek
ale przede wszystkim powierzchnivtasciwa. Badania kinetyki spalania w o
monolitycznym A prowadzone byly w roku 2006 i ictyniki opisano w publikacji
[5]. W obydwu przypadkach reaktor stanowita ruraracgiczna symetrycznie
umieszczona w piecu wypetniona monolitem. Dane rteame dotycace
omawianych reaktoréw zawiera Tabela 1, natomiasampatry procesu zestawiono
w Tabeli 2.
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Tabela 1. Parametry wypetnienia monolitycznego

Table 1. Parameters of the monolith packing
llosé Jednostka Monolit A Monolit B
Srednica reaktora cm 3,9 6,5
Dtugosé monolitd? cm 40 (4x 10) 120 (4x 30)
Szerokd¢ kanatu mm 2 3
Grubai¢ scianki mm 0,5 0,7
OFA
(Open frontal area) % 64 66
GSA
(Geometric surface area)] m*m 1200 870
CPSI
(Channels per square inch)) 1lihch? (.00 50
" Catkowita diugéé monolitu nie oznacza diugai strefy spalania, ktéra byta
okreslana dla kadego eksperymentu oddzielnie.

Tabela 2. Parametry procesu dla reaktoréw zgephomonolitycznym
Table 2. Process parameters for reactors with nitbrgicking

Rodzaj wypetnienia Jednostke  Monolit A Monolit B

Zakres temperatur °C 470 -660 660 — 820
Zakres s{zen % obj. 0,2-1,7 0,38-1,2

Natezenie przeptywu Nrith? 0,5 0,8

Stanowisko badawcze i spos6b umieszczenia wycinkdanolitu w rurze

pokazano na rys.3.

Rys.3. llustracja stanowiska badawczego do bagalania w bloku monolitycznym
Fig.3. Experimental installation to study combustiomiothe monolith packir
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W obydwu wariantach prowadzenia eksperymentow roieyz temperatgr
wewntrz reaktora, sfzenia gazow: metanu na wlocie i metanu, tlenkegla
i dwutlenku wegla na wylocie.

4.2. ANALIZA WYNIKOW BADA N

Najwazniejszy réznica pomidzy wytworzonymi produktami reakcji spalania
w zaleznosci od zastosowanego uktadu reakcyjnego jest pojawisk tlenku wegla
badZ jego brak. W ramach baflana ztczu monolitycznym A nie stwierdzono, nawet
sladowych ilgci CO w gazach wylotowych z reaktora, co pozwolia przygcie
prostego jednostopniowego modelu reakcji (1) prayeeljo do powstania jedynie
CGi H0.

Natomiast, ten sam proces prowadzony w pustej peses i w reaktorze
Zz monolitem B przebiegat niempliwie wedlug innego mechanizmu reakcji, skoro
oprécz dwutlenku wgla i pary wodnej stwierdzono w pewnych zakresa&chperatur
tworzenie st znacznych iléci tlenku wegla. Przykladowe zmiany konwersji metanu
do poszczegdblinych produktow w uktadzie z Monolit®mpokazano na rys.4.
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Rys.4.Srednie konwersje metanu: catkowite 0’CH4 ), do tlenku wegla ( acm/co)' do dwutlenku wgla
(O Ach,ico,) Wzgkdem zadanej temperatury pieca
Fig.4. Average conversions of methane: totafity, ), to carbon monoxide/ @y, ,co) and to carbon

dioxide (© Ay, co,) Vs preset temperatures of the oven
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W przypadku prowadzenia procesu w wolnej przestrkenwersja metanu do
tlenku wegla skgata nawet 43 %. Wykonane w podobnym zakresie teatyore
badania w ogdlnym zarysie zgadgaie z uzyskanymi niezammie i opisanymi
w pracy [6]. Charakterystyczne jest jednakzow przypadku badan opublikowanych
w pracy[6] zauwaa Sk wyrazne przesuricie momentu intensywnego tworzenia si
CO, w kierunku wyszych temperatur, céwiadczyloby o zdecydowanej przewadze
mechanizmu nagpczego, hdz nawet, jak przyli autorzy pracy [6] na istnienie
wytacznie tego mechanizmu. W profilach pokazanych rmbrytakie przesuggie
o ile istnieje, jest zdecydowanie mniejsze. Mogtotay swiadczye o0 znacznym
jednoczesnym udziale mechanizmu réwnolegtego, Zemawet o jego przewadze.
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Rys.5. Profile zmian sten gazow wylotowych z reaktora w zatesci od temperatury w strefie
reakcji dla spalania w pustej przestrzeni wg IICH\PA
Fig.5. Outlet concentration profiles vs. temperatior an empty reactor
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Rys.6. Zalenos¢ konwersji metanu od temperatury dlezsh wiotowych 0,53 % obj., 0,5 % obj., 1,06
% obj. i 1,1 % obj. dla spalania w wolnej przesiiz
Fig.6. Conversion degree of methane vs. temperé&iuialet concentration of Ckbf 0,53 vol.%, 0,5
vol.%, 1,06 vol.% and 1,1 vol.% (combustion in fegce)
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Kolejna bardzo wezna r&nica w uzyskanych wynikach badadotyczy
temperatury zaptonu mieszaniny metan — powietrzgOWnupc ten sam proces
spalania metanu przebiegey w r&nych uktadach np. w wolnej przestrzeni i na
stalym zi@au monolitycznym A, zauweno istotm réznice wartasci temperatury
zaptonu mieszaniny &jajaca hawet 300 °C (temperatura zaptonu wynosita 830 °C
dla spalania w wolnej przestrzeni a 530 °C dlaamalw Monolicie A). Natomiast
dla Monolitu B stwierdzono warté posredng 675 °C. Ponadto stwierdzonee
w przeciwigistwie do reaktorow z wypetnieniem spalanie w pugigjestrzeni
przebiega niestabilnie, a konwersja dla podobnytehes wlotowych i temperatur
spalania jest esto niepowtarzalna (rys.6b), co znacznie utrudnignaiczanie
parametrow kinetycznych.

Tabela 3.Wyznaczone waftw parametréw kinetycznych
Table 3. The estimated values of the kinetic patarae

UKEAD E ko ab,c| Blad

REAKCYJNY MECHANIZM REAKCJA

(Temperatura REAKCJI mol -2

zaplonu) [ mol™] M3 g1 [ [%]
. 2CH, +30, Dml — 2CO + 4H,0 222 647 2,99x16 1 6,24
S ROWNOLEGLY
9]
2 CH, + 20, ore - o, +2H,0 | 1125422| 1,52xT9 1 26,53
o
2 2CH,, + 30, ™ - 200 + an ,0 | 358822 | 166x16 | 15 | 982
% NASTEPCZY
WOLNA

PRAESTRYEN aco+ 0, [ re _, 2co, 588276 | 664x1 | 1,7 | 14,23

(Tzape. = 8300C)
z 2CH,, + 30, ™ - 200 + an ,0 | 200651 | 609x16 | 14 | 937
o
g NASTEPCZO — 2co+0, [ [ - 2c0, 527101 | 9,17x18 22 | 14,89
o ROWNOLEGLY
@
0 CH + 20, o' - €O, + 2H,0 999 074 | 2,68x16 1 23,51
4

(T’\gg’:‘gl_sgoéq JEDNOSTOPNIOWY cH, +20, 0f% co, + 2,0 130622 | 6,86x10 | 094 | 6,10

ach, +30, (% — aco+an,0 | 79904 | 284x1d | 1 | 938

Z | ROWNOLEGLY
e CH, + 20, ore - €O, +2H,0 260304 | 8,71x1B 1 15,76
[\
o
& ach, +30, [IF — aco+an,0 | 112996 | 252x10 | 09 | 2088
2 NASTEPCZY

MONOLIT B 2c0+0, OIF - 2c0, 138388 | 295x10 | 1,1 | 1378

(Tzape. = 675°C)
z ach, +30, (1% — aco+an,0 | 127734 | 139x10 | 08 | 967
Qo
4
% NASTEPCZO — 2C0+ 0, |:| |4_6‘F — 2C0, 170 952 9,84x10 1 13,27
© | ROWNOLEGLY
3
g CH, + 20, O - €O, + 2H,0 306927 | 695x18 | 07 | 18,60

" Sredni bhd wzgkdny modutowy wyliczany z zaleosci (2)
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Ze wzgkdu na pojawienie siw pewnych zakresach temperatur tlenkegla
w strefie reakcji (w uktadach: wolna przestizenonolit B) i konieczn& jego
uwzgkdnienia w opisie mechanizmu reakcji postanowionokomg® obliczenia
statych kinetycznych oddzielnie dla trzech mechadiz: rownolegtego, nagiczego
i nastpczo-rownolegtego.

Zestawienie wszystkich wyznaczonych parametrow tkomaych pokazano
w Tabeli 3.

Podobnie jak w pracy [5] do obliczania parametrémetycznych reakciji
homogenicznego spalania metanu pyyj zalzenie izotermicznei w  strefie
spalania. Za strefspalania przyjmowana tzs¢ monolitu, w ktorej temperatura byta
wyzsza od temperatury zaptonu mieszaniny.

Wyznaczanie diugei strefy spalania jak sredniej temperatury spalania odbywato
sie W nastpujacy sposéb. Dla kalej zadanej temperatury piecadzgnia wlotowego
metanu mierzono temperaguwzdiuz monolitu uzyskujc w ten sposéb rzeczywiste
profile temperatur. Za temperagurspalania przyjmowano najw§z zmierzon
temperatug (niezalena od stzenia wlotowego metanu) dla ktorej spalanie nie
zachodzito (konwersja metanu wynosita zero). Pyt temperatuy zaptonu dla
reaktora z wypetnieniem monolitycznym B przedstawicigta linia na rys.7.
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Rys.7. Przyktadowy profil temperatur wzdtmonolitu przy statej wartei zadanej temperatury pieca i
zmiennym sgzeniu wlotowym metanu [% obj.]
Fig.7. An example of the temperature profiles altmgmonolith for the constant preset temperatéire o
the oven and various inlet methane concentratieols $6] during kinetic experiments

Jak pokazano na rys.7. profile temperatur prakigcane zalea od wartdci
stezenia wlotowego metanu. Linia temperatury zaptonzwmla wyznacz§ tzw.
diugas¢ strefy spalania w monoliciesm, @ tym samymat cze$¢ monolitu w ktorej
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zachodzi spalanie. Jako temperatuspalania metanu w omawianej strefie
przyjmowano warté& rowrg sredniej z temperatur wygtujacych w tej strefie (linia
przerywana), ktéra w dalszej kolefwd postzyta do wyznaczania kolejnych punktéw
na wykresach Arrheniusa. Przykiad takiego wykredla feakcji metanu do tlenku
wegla dla mechanizmu nagiczo — réwnolegtego) pokazano na rys.8.

2CH, +30, 0% - 2CO+4H,0
-3

.32 4
3.4 ’:\‘\ .
3.8 I

< = 8

= .
4.2 1 1 4
-4.4 ﬂ‘
4.6 4

0.00098  0.00099 0.001  0.00101 0.00102 0.00103 0.00104 0.00105

uT

Rys.8. Wykres Arrheniusa dla mechanizmu gasto - rownolegtego — konwersja metanu
do tlenku wgla
Fig.8. The Arrhenius plot for the consecutive-pataicheme — conversion of methane
to carbon monoxide

W przypadku reakcji biegicej w wolnej przestrzeni wado parametrow
kinetycznych w mechanizmie réwnoleglym i ngmtzo-rownolegtym dla reakcji
utleniania CH do CQ trac sens fizyczny (patrz Tabela 3). Takzdwartgci energii
aktywacji i statej przed-eksponencjalnej glapo podstawieniu do réwnania
kinetycznego wartei zblizone do symbolu nieoznaczawo («*0). Uzytecznd¢
takiego modelu jest atpliwa i dlatego lepszym wydaje ¢siprzyjccie, ze reakcja
spalania metanu w wolnej przestrzenizedy zapisana za pom@aiproszczonego
mechanizmu reakcji nagiczych. ROwnig rozwaany mechanizm nagiczo-
réwnolegly sugerujeze dwutlenek wgla podczas spalania w pustej przestrzeni jest
produktem reakcji nagpczej utleniania CO a nie beZpednio CH. Swiadczyé o tym
moze bardzo wysoka energia aktywacji oraz wartstatej przed-eksponencjanej dla
tej samej reakcji zaréwno w mechanizmie rownolegigtkni nasgpczo-réwnolegtym.
Dla poréwnania przeliczono z danych zawartych wcpri] wartcci statej przed-
eksponencjalnej i energii aktywacji. Dla spalaniavainej przestrzeni otrzymano tam

dla reakcji utleniania metanu do CO waédo k" =1,24x1G" (51) oraz
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E°" =427 065 ( I moWl), czyli @1 to wartgci zblizone do analogicznego przypadku

w wynikach prezentowanych w Tabeli 3.

Szczegotowe wyniki badadla reaktora z wypetnieniem monolitycznym A zogtat
podane w pracy [5]. Natg jedynie podkrédi¢, ze podczas spalania w tym monolicie
nie stwierdzono pojawiania ¢siCO w produktach, co pozwolito opis&kinetyke
prostym rdwnaniem jednostopniowego mechanizmu jeakc

Homogeniczne spalanie metanu w monolicie B prowadzakaosciowo do
identycznych produktéw reakcji jak w przypadku spéh w wolnej przestrzeni.
Podobnie jak dla wolnej przestrzeni tak dla MonoB oddzielnie wyznaczono state
kinetyczne dla mechanizméw ngstzego, rownolegtego i nagiczo-rownolegtego.
Wyniki obliczen prezentowane w Tabeli 3 sugerujze mechanizm nagbczo-
rownolegly najlepiej nadaje gido opisu kinetyki w tym uktadzie. Wa#m biedu
zamieszczone w Tabeli 3 wyznaczane byly amghie dla zakresu temperatur, przy
ktorych konwersja metanu nie przekraczata 25%. tBytakres, w ktérym tworzone
byty ilosci CO porownywalne z ikria CO,. W niektérych przypadkach (mechanizm
rownolegly) bhd estymacji dramatycznie dmie dla wy:szych temperatur, kiedy #6
CO spada w poble zera. Tym samym maly dot estymacji w Tabeli 3 dla
mechanizmu réwnolegtego niekoniecznie pages o praktycznej ayteczndci
otrzymanego rownania kinetycznego, gdyformuta typu (3) nie pozwala
zasymulowa zakresu temperatur, w ktérych szybkdworzenia CO spada (patrz
rys.4). Z tego wzgdu mechanizm réwnolegly powinien byz gory odrzucony
w analizie wynikow wykonanych baflaNie wyklucza to maiwosci podgcia proby
wyznaczania kinetyki dla tego mechanizmu, jednay matazeniu innej nk wzor (3)
formuty na szybké&t reakcji utleniania do CO. Mechanizm ngstzy mana odrzuai
ze wzgkdu na weksze ni dla mechanizmu réwnolegle-ngstzego wartéci bigdu
wyliczanej szybkéci reakcji w zakresie temperatur, w ktorym clkamo kinetyk dla
tego mechanizmu.

Tak wigc, w przypadku Monolitu B mechanizm ngstzo-réwnolegly wydaje i
najlepiej opisywa reakcg utleniania metanu z uwzglnieniem powstawania
zaréwno CQjak i CO.

Analizujac otrzymane warkei parametréw kinetycznych takich jak energia
aktywacji E oraz stata przed-eksponencjalikg(Tabela 3) dla badanych uktadow
reakcyjnych mena przypé, ze najlepiej opisuicymi mechanizmami dla
poszczegdllnych uktadove:s

a) wolna przestrz&— mechanizm nagpczy,

b) monolit A — mechanizm jednostopniowy,

c) monolit B — mechanizm nagiczo-réwnolegty.
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5. PODSUMOWANIE

Otrzymane zalmosci kinetyczne dla trzech #@ych przestrzeni, w ktorych
zachodzito spalanie niskoegbnych mieszanin metan-powietrze wskazop silry
zaleznos¢ uzyskanego opisu kinetyki utleniania od rodzajaeptrzeni, w ktorej
prowadzono eksperymenty. Sugerujowniez, ze wielka¢ powierzchni, z ktdy
kontaktuje st faza gazowa m@ mig istotny wplyw na aktywaeji dezaktywacj
rodnikéw, co w efekcie mi@ zmienig mechanizmy reakcji i méewptyw zaréwno na
kinetyke spalania jak i produkty przajiowe.

Silnie r&niace sé wyniki bada dla monolitbw A i B (rénica powierzchni
whasciwej (GSA) o okoto 330 AM®) mog sugerowd, ,pseudo-kalityczne”
oddziatlywanie powierzchnécianek monolitu na proces homogenicznego spalania
metanu. Szczegotowe wnioski z przeprowadzonychibadzna upé nastpujaco:

a) Temperatura zaptonu homogenicznego spalania mesdnie zaley od

wielkosci powierzchni, z kt& kontaktup sie skladniki w procesie.
Im mniejsza jest ta powierzchnia, tym #syga jest temperatura zaptonu.
W Monolicie A, posiadajcym kanaty o malych rozmiarach temperatura ta
byta ok. 300°C nizsza ni w wolnej przestrzeni.

b) Uproszczony model kinetyki winien uwzaglnia¢ tworzenie s tlenku wegla,

jako produktu péredniego, gdy w pewnych warunkach (wolna przestize
i Monolit B - o dwych rozmiarach kanatow) w zszych temperaturach mgg
przegciowo tworzy sie znaczne iléci CO.

c) Przyjcie mechanizmu reakcji rownolegtych (3) i (4) prazié moze do

powstania w modelu kinetycznym czlonéw zbliych do czionu
matematycznie nieoksﬁlsenego(ooxo) , CO W obliczeniach numerycznych o

skutkowa& bardzo duymi bledami. Fizycznie taki model nie jest w stanie
zasymulowa sytuacji, w ktorej produktem keowym jest tylko CQ inaczej,
jak przez catkowite odrzucenie reakcji utlenianibl;Glo CO i zasfpienie
modelu dwustopniowego modelem jednostopniowym kaveitym spalaniem
metanu wg reakcji (1). Tak wi ten mechanizm nie powinien dbrany pod
uwag:.

d) Najbardziej elastycznym modelem wydajee sby¢é model nasfpczo-
réwnolegly, gdy uwzgkdnia on maliwos¢ zaréwno udziatu bezgmedniego
spalania Chl do CQ, jak i spalania nagpbczego do C® poprzez produkt
posredni CO. Jednak w przypadku spalania w wolnej girzeni mechanizm
ten prowadzi rownie do zapisu réwnania kinetycznego zhjacego s¢ do
cztonu nieoznaczoneg()ooxo). Wowczas lepszym opisem jest mechanizm

nastpczy.

e) W przypadkach, kiedy eksperymentalnie nie stwiersizatworzenia tlenku
wegla (spalanie w Monolicie A o malym rozmiarze kamwa}l wystarczajco
doktadnym jest mechanizm jednostopniowy wg realji
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OZNACZENIA - SYMBOLS

a, b, c - wyktadniki potgowe dla sfzenia metanu w réwnaniu kinetycznym
exponents at methane concentration in the kimefimation

G - stezenie skiadnika i, mol i
concentration of component i

EjCO“ - energia aktywaciji w j-tym réwnaniu kinetycznymchanizmu nagpczego, kJ mal
activation energy in thieth kinetic equation for the consecutive scheme

Ejpar - energia aktywaciji w j-tym réwnaniu kinetycznymchanizmu réwnolegtego, (kJ mbl
activation energy in thieth kinetic equation for the parallel scheme

kjcon - stala szybkéci reakcji w j-tym réwnaniu kinetycznym mechaniznmastpczego,

mol(l-a) m»3(l-a) S»l
reaction rate constant in th#h kinetic equation for the consecutive scheme
con - stala przed-eksponencjalna w j-tym réwnaniu kioetym mechanizmu nagiczego,
10 mold-a 302 g1
pre-exponential factor in theth kinetic equation for the consecutive scheme
k Par - stala szybk&i reakcji w j-tym réwnaniu kinetycznym mechanizrmdwnolegtego,
! mof1-a) py3a-a) g1
reaction rate constant in thh kinetic equation for the parallel scheme
k Par - stata przed-eksponencjalna w j-tym réwnaniu kioetym mechanizmu réwnolegtego,
10 mol1-a) py3a-a) g1
pre-exponential factor in theth kinetic equation for the parallel scheme
Ko - stata przed-eksponencjalna w réwnaniu kinetycznpmoft® m3-2 g1
pre-exponential factor in kinetic equation
Lcomb - dtugai¢ strefy spalania, cm
length of the combustion zone
n - iloé¢ punktow eksperymentalnych uwzdhianych w obliczeniach kinetyki
number of experimental points used in the estonaif kinetics
R - stata gazowa, kJ mbK*
gas constant
. meas - szybkd¢ reakcji mierzona eksperymentalnie, mof gt
reaction rate measured experimentally
r.calc - szybkd¢ reakcji wyliczana z réwnania kinetycznego, mot st
reaction rate calculated from kinetic equation
t - czas, S
time
T - temperatura, K lufC
temperature
T - érednia temperatura w strefie reakcji monolitu, uk I°C
average temperature in the reaction zone of thotith
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Tzapt. - temperatura zaptonu reakcji, K Ifig
ignition temperature
Qch, - $rednia catkowita konwersja metanu, %

average total conversion of methane
Qch,ico - Srednia konwersja metanu do tlenkugla, %
average total conversion of methane to carbonoxide
Qch,ico, - Srednia konwersja metanu do dwutlenkegia, %
average total conversion of methane to carboxidko
A - $redni bhd modutowy szybkéci reakcji, %
average relative error for the reaction rate

PISMIENNICTWO CYTOWANE - REFERENCES

[1] DEeJoANNON M., SaBIA P.,TREGROSSA., CAVALIERE A., Dynamic behavior of methane oxidation in
premixed flow reactorCombust. Sci. and Tech.,2QQU76, 769-783.

[2] BARBE P., BATTIN-LECLERC F., COME G.M., Experimental and modeling study of methane and
ethane oxidation between 773 and 1573 KChim. Phys.,199®2, 1666-1692.

[3] KEeER.J.,On reduced mechanisms for methane-air combustioimpremixed flame€ombustion
and Flames,199@0.

[4] GosiewskiK., WARMUZzINSKI K., JASCHIK M., TANCZYK M., Kinetics of thermal combustion of lean
methane—air mixtures in reverse flow reactd@@hemical and Process Engineering,20089, 335-
345.

[5] GosiewskiK., MATROS YU. SH., WARMUZINSKI K., JASCHIK M., et al.,Homogeneous vs. catalytic
combustion of lean methane-air mixtures in revdi®a- reactors Chemical Engineering
Science,200863, 5010-5019.

[6] SLEPTEREV A.A., SALNIKOV V.S., TsYRULNIKOV P.G.,Noskov A.S., et al.,Homogeneous high-
temperature oxidation of methariReact. Kinet. Catal. Lett.,20091, 273-282.

ANNA PAWLACZYK , KRzYSZTOFGOSIEWSKI, KRZYSZTOFWARMUZINSKI, MANFRED JASCHIK

A STUDY ON THERMAL COMBUSTION OF LEAN METHANE — AIR MIXTURES: SIMPLIFIED
REACTION MECHANISM AND KINETIC EQUATIONS

The combustion of lean methane — air mixtures caetbiwith the recovery of the heat of reaction
is an important problem for the mining industry, methane concentration in mine ventilation air
is usually below 1 vol.%. Since the flowrates agthir from a single ventilation shaft usually esdé&00
000 nih?, the methane gas should be somehow utilized rétiaerreleased into the atmosphere. One of
the most reasonable options seems to be the combust CH, in reverse-flow reactors with the
simultaneous heat recovery. Both catalytic and raiakgtic (thermal) reverse-flow reactors are
intensively studied. In both types of reactors hgemeous combustion occurs in the gas phase.
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Therefore, the knowledge of the mechanism and ikimetf the combustion is crucial in the design and
simulation studies.

The homogeneous oxidation of methane is undoubtedige-radical reaction which may consist
of several (or even hundreds) of elementary reastidn extensive literature survey did not yieldy an
unique kinetic mechanism for the homogeneous cofitsusf methane. The process is often described
based on elementary reactions (from around a dtzeaveral tens to as many as 835). Highly detailed
and complex combustion mechanisms obtained by alesethors using numerical simulations may differ
widely. Moreover, the open literature does not mewvany clue as to which of the whole variety of th
models should be used in a specific case. Consdyualangside these complex kinetic models attempts
have been made to describe homogeneous combusiiog ai simplified single-step (or containing less
than ten steps, at most) model of the processhwhanld bypass the most of free-radical reactions.

The previous studies carried out on a Monolith Akrag, with relatively narrow channels, were thus
extended onto combustion in a free space and MbinBliwith wider channels. A comparison between
methane combustion in a free space and the sanmegsr@ver a monoliths reveal that the ignition
temperatures for the mixture methane — air diffensiderably. This temperature could be about 300 °C
higher for the combustion in a free space (aroud@d & for the free-space oxidation and 530 °C for
the Monolith A combustion with intermediate valuie6d@5 °C for Monolith B). For Monolith A single-
step combustion to C&nd HO was regarded as satisfactory as the relevantiengrgs did not show
the presence of CO in the gaseous product. Howéverproblem of CO formation is by no means
resolved, as some authors [6] clearly point outt tthe combustion of methane at comparable
concentrations, at temperatures of up to 900 °C, leey to temporary presence of substantial amounts
of CO. However, under certain conditions (free spac&lonolith B with wide channels) considerable
amounts of CO may temporarily form at lower tempeed. The results obtained so far have shown that
the mechanism of the reaction strongly dependshenehvironment in which the combustion occurs.
We may theorize that the large surface area ofntbeolith channels may have a major effect upon
the products of the combustion by activating otz radicals. For the combustion conditions
investigated a number of hypothetical simplifiechation mechanisms were studied. The estimation
of kinetic parameters for these mechanisms wasepted together with a comprehensive analysis
of the results thus obtained. It was found, thathibst kinetic estimation could have been obtairsiolg
the following mechanisms:

a) free space — consecutive;
b) Monolith A — single-step;
¢) Monolith B — consecutive-parallel.



